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Resumen

Los reactores de gasificaciéon constituyen una alternativa atractiva para la generacién de
energfa con una alta eficiencia a partir de una fuente de carbén. Sin embargo, su aplicacién
en la actualidad esté limitada por problemas de estabilidad y optimizacién en su operacion.

Los estudios experimentales y de modelado de gasificadores han examinado su desem-
peno en estado estacionario y algunos aspectos locales (cerca de un estado estacionario) de
su dindmica. Sin embargo, el problema de analizar caracteristicas claves como la multiplici-
dad y estabilidad de estados estacionarios de esta clase de reactores s6lo ha sido estudiado
parcialmente bajo operacién en contracorriente para un gasificador de carbén mediante mo-
delos distribuidos simplificados, mientras que no se ha abordado en gasificadores de biomasa
y de flujos paralelos, debido a que los sistemas dinamicos subyacentes son de alto orden,
poseen rigidez numérica considerable y exhiben una sensibilidad paramétrica alta, dado que
el enfoque estandar de modelado en la literatura de gasificadores consiste en la simulacién
numérica del modelo distribuido utilizando diferencias finitas y elemento finito con mallas
espaciales densas (de 100 a 500 nodos)

Se deduce un método de diseno de modelos dindmicos en pardmetros concentrados lo
mas simples posibles, en términos del nimero de ecuaciones de estado y su acoplamiento,
capaces de capturar y explicar aspectos clave del comportamiento no lineal de reactores de
gasificacion de lecho empacado como la estabilidad y la multiplicidad de estados estaciona-
rios con una precision prescrita por el objetivo de modelado a la luz de la incertidumbre
experimental. Se combinan un conjunto de técnicas de reducciéon de modelo, conceptos de
redes de reaccion y métodos de agregacion (lumping) para obtener una estructura de mo-
delo simple, de orden reducido, ajustable y con significado fisico: un tren de N RCTAs con
retro-mezclado de materia y energia. El nimero de tanques N y sus voliimenes son disefiados
para capturar el comportamiento estatico y dindmico de las concentraciones y temperatura
del reactor con un grado de precisién determinado por el objetivo especifico de modelado
(diseno de experimentos, equipo, operacion, control y estimacion).

El método de modelado es aplicado a un caso de estudio representativo: un gasificador
de lecho mévil de flujos concurrentes de biomasa, encontrando que mediante un tren de 3
a 5 RCTAs de diferente volumen, modelado con 9 a 15 ecuaciones diferenciales ordinarias
(EDOs) es posible: (i) reproducir el comportamiento dindmico y estatico alrededor de un
estado estacionario de interés practico con precisiéon similar a la obtenida con modelos es-
tandar de alto orden de la literatura con 1800 a 7000 EDOs, y (ii) explicar y completar
la descripcion de aspectos esenciales del comportamiento no lineal como la multiplicidad y
estabilidad de los estados estacionarios con un nivel de retro-mezclado de calor entre tanques
fisicamente relevante, en el sentido de que éste debe incorpar los mecanismos de transporte
de calor dispersivos observados experimentalmente para reactores de lecho empacado.



Capitulo 1

Introduccion

Los gasificadores son reactores tubulares continuos auto-térmicos donde una fuente de
carbono en estado solido 6 liquido reacciona con un oxidante gaseoso (O2 puro o aire) y
varios agentes gasificantes en estado gaseoso (CO2, HyO, Hy) produciendo un gas de sintesis
con un valor caldrico utilizable y con una composicion quimica simple (mezcla de los gases
CHy H20, Hy, CO y CO3 principalmente).

Una diversidad de reactores tubulares de dos fases de lecho empacado, fluidizado y de
transporte son utilizados para llevar a cabo el proceso, diferenciados por la hidrodinamica,
es decir, la forma en la que entran en contacto las dos fases y sus velocidades relativas de
flujo. Una descripcion del estado del arte de la amplia variedad de tecnologias de gasificacion
se proporciona en (Reed y Das, 1988; Basu, 2006; Higman y van~der Burgt, 2008).

Esta tesis dedica su estudio a una clase de reactores: gasificadores de lecho empacado
moévil. Este tipo de reactor es el mas usado para aplicaciones de pequena escala debido a que
posee buen compromiso entre la calidad del producto y la variabilidad en la composicion del
combustible solido a la cual puede tener un desempeno aceptable, asi como, a su bajo costo
y facilidad de construccion. El 75% de las plantas comerciales de gasificacion de biomasa
son basadas en el reactor de flujos concurrentes descendente (Knoef, 2000), mientras que
el 89 % de la gasificacion del carbon en el mundo se lleva a cabo en el reactor de flujos en
contracorriente ascendente (Hobbs et al., 1993).

De acuerdo a la distribucién espacial de temperaturas dentro del reactor de gasificacion
es posible identificar 4 zonas posiblemente adyacentes o traslapadas en los que domina la
ocurrencia de los siguientes procesos:

1. Precalentamiento y Secado.
2. Pirolisis 6 devolatilizacion.
3. Combustion.

4. Reduccién o gasificacion.

En general, el desempeno termo-quimico de los reactores de gasificacion de solidos estan
determinados por dos factores principales:



» El flujo de calor liberado dado por la exotermicidad y la velocidad de las reaccio-
nes de combustién desarrolladas en una pequena regién del reactor debido a la baja
concentracion de oxidante dosificado al reactor.

s La transferencia de calor desde la estrecha zona de combustién hacia las zonas vecinas
de mayor tamano para que se llevan a cabo procesos endotérmicos como el precalen-
tamiento, secado, pirdlisis y reduccién del combustible sélido.

La primeros estudios extensivos de modelado (Amundson y Arri, 1978), (Caram y Fuen-
tes, 1982) pusieron énfasis en analizar el comportamiento estatico y la sensibilidad para-
metrica del proceso de gasificacién de carbén a contracorriente de un reactor industrial de
lecho empacado tipo Lurgi, mediante un modelo distribuido unidimensional de primeros
principios. El desempenio en estado estacionario se caracteriza por:

= Sensibilidad paramétrica alta para un conjunto de valores de flujos de entrada.

= Multiplicidad de hasta 4 estados estacionarios cuya estabilidad y caracteristicas prin-
cipales son enumeradas a continuacién:

1. Frente de reaccién de combustion estabilizado en la cima del reactor. Equilibrio
estable de completa conversion de carbon y alta temperatura maxima (hot-spot).

2. Reaccion estabilizada en la zona intermedia o cerca del fondo del reactor. Equi-
librio estable con conversiéon intermedia a baja y menor temperatura maxima.

3. Frente de reaccion estabilizado en zona superior o intermedia del reactor. Equi-
librio posiblemente inestable de alta conversiéon y temperatura.

4. Estado de apagado o extincién de la reaccion. Estado estacionario estable sin
conversion de combustible sélido y operacién en modo de intercambio de calor
si la temperatura de alimentaciéon de la fase gaseosa es mayor a la del carbén
entrante.

» Caram y Fuentes (1982) conjeturan la existencia de un quinto estado estacionario
inestable entre el estado de extincion y el equilibrio con frente de reacciéon cerca del
fondo del reactor.

» Fenémeno de histéresis para un intervalo pequeno de valores de pardmetros de flujo
alimentados de sélido y gas.

= Transicién repentina entre estados estacionarios para algunos valores de parametros
de entrada.

= Un frente de reaccion viajero ascendente y descendente se produce debido a cambios
en el flujo entrante de reactantes.



En consecuencia, dichos estudios proveen una visién parcial del comportamiento no lineal
del reactor de carbén en contracorriente debido a que no pudieron determinar un diagrama
de bifurcacién completo con certeza sobre el niimero y estabilidad de estados estacionarios
por la complejidad de los modelos desarrollados.

Por otra parte, en reactores de flujos descendentes concurrentes de biomasa, algunas
de las caracteristicas del comportamiento estéitico del reactor de carbén fueron validadas
en estudios experimentales y de modelado combinados (Reed y Markson, 1985), (Milligan,
1994), (Barrio et al., 2001) y (Shwe, 2004). Se realizaron mediciones de temperatura en
un conjunto de ubicaciones discretas a lo largo del reactor (perfiles espaciales axiales de
temperatura), flujo entrante de aire, peso del combustible solido en el lecho y concentraciones
en el gas de sintesis efluente. En particular, se caracterizé la influencia del flujo de aire y
biomasa alimentados en su operacién y desempeno a lazo abierto de acuerdo a las siguientes
observaciones:

= El efecto de los flujos alimentados en el comportamiento dindmico del reactor se ma-
nifiesta como cambios en el tamano de las zonas de pirélisis y reducciéon del reactor
(Milligan, 1994) asi como en el desplazamiento del punto mas caliente del perfil es-
pacial axial de temperatura observado en un reactor transparente Reed y Markson
(1985) :

e Cuando el flujo de aire alimentado es bajo (¢ < ¢«) un frente de flama de
combustién movil ascendente se desarrolla en el reactor. Se dice que este modo
de operaciéon dinamico es dominado por la pirélisis debido a que la velocidad de
produccién de carbonizado es mayor a la velocidad de reduccién de carbonizado.

e Si el flujo de aire entrante es alto, la flama de oxidaciéon y por lo tanto el maximo
del perfil espacial de temperatura se desplazan hacia el fondo del reactor con
una velocidad determinada por la velocidad de flujo entrante y la velocidad de
reduccion de carbonizado.

s Al menos 4 estados estacionarios cualitativamente diferentes son observados experi-
mentalmente al variar los flujos de alimentacion en esta clase de reactores Reed y
Markson (1985):

1. Para flujos entrantes de aire bajos (¢ < ¢.) se presenta un estado estacionario
estable de alta conversion, baja produccién de alquitranes y con frente de reac-
cion (o punto méximo del perfil espacial de temperatura) ubicado cerca de la
cima del reactor (Shwe, 2004).

2. Con flujos de aire intermedios en un intervalo reducido (¢« < g < ¢*) el reactor
puede exhibir un estado estacionario posiblemente inestable de alta conversiéon
y eficiencia, muy baja concentraciéon de alquitranes y con frente de reaccién
ubicado en la parte media a lo largo del reactor.

3. Con flujos de aire mayores (¢ > ¢*), es posible que el reactor muestre un esta-
do estacionario estable con intermedia a baja conversion, mayor producciéon de



alquitranes y con frente de reaccion estabilizado en una ubicacion axial cercana
al fondo o rejilla del reactor.

4. Para flujos alimentados de aire muy altos o muy bajos (g. << ¢ << ¢*) la
reaccion se abate y se presenta el estado estacionario estable trivial de extincién
sin conversion.

s El estado estacionario de flujos intermedios posiblemente inestable es el 6ptimo ter-
modindmico para gasificaciéon en el sentido de que provee la maxima producciéon de
energia quimica como gas combustible con menor contenido de alquitranes y mayor
eficiencia que el estado estacionario con frente estabilizado cerca de la cima Milligan

(1994).

= El mecanismo de propagaciéon de calor dominante es la radiaciéon entre las particulas
de carbon encendidas desde la zona estrecha de combustion del reactor hacia las
particulas de las zonas vecinas endotérmicas superiores de evaporacion de humedad y
pirdlisis e inferiores de reduccion de carbonizado Milligan (1994).

Sin embargo, y en vista del analisis de Amundson y Arri (1978) y Caram y Fuentes
(1982), no es claro si los distintos modos de operacion en estado estacionario a lazo abierto
son Unicos o multiples en cierto intervalo de valores de flujos entrantes para el gasificador
de flujos concurrentes de biomasa y en general para otros combustibles solidos diferentes al
carbon.

Recientemente, los estudios realizados sobre reactores de gasificacion de biomasa de flujos
concurrentes han eludido el problema de elucidar la estabilidad y multiplicidad de estados
estacionarios en su comportamiento, enfocandose en la evaluaciéon de la sensibilidad para-
métrica y su influencia en el desempeno estatico (Di Blasi, 2000, 2004; Rogel y Aguillon,
2006; Grieco y Baldi, 2011), asi como en la caracterizacion del tiempo de asentamiento de la
respuesta transitoria a una entrada escalon en los flujos entrantes de aire y biomasa (Gobel
et al., 2007) a lazo abierto mediante experimentos y modelos dindmicos en parametros dis-
tribuidos que: (i) constituyen variaciones y/o refinamientos de los modelos unidimensionales
desarrollados en las décadas de los 1980’s y 1990’s, y (ii) proveen descripciones cuantitativas
de los datos experimentales. Entre los refinamientos estan: un ntimero mayor de componen-
tes y reacciones (pirdlisis en dos o méas etapas con cinéticas de reaccion finitas y modelada
por separado como un proceso independiente de las reacciones de combustion), hipotesis de
estado cuasi-estacionario (QSS) de la fase gas, equilibrio térmico entre fases, dependencia
radial (adicional a la coordenada axial) de las temperaturas y concentraciones en un modelo
bidimensional, y el uso de herramientas y conceptos de dindmica de fluidos computacional
(DFC).

Estas investigaciones han proporcionado un conocimiento amplio sobre algunos aspectos
fundamentales del comportamiento de gasificadores que permitié mejorar el desempeno de la
siguiente generacion de reactores de gasificacion de lecho mévil caracterizados por un mejor
aislamiento, inyeccion de aire en miltiples ubicaciones axiales (gasificador de multiples eta-
pas), extraccion continua de carbonizado y cenizas no convertidas, asi como por un sistema



de agitacion continua de la rejilla y el lecho. En consecuencia, se increment6 la capacidad del
gasificador, es decir, el intervalo de flujos del aire que garantizan una operacién en estado
estacionario estable con una produccién de gas de sintesis de calidad aceptable y por lo
tanto, su razon de apagado, la cual estd definida como la razéon del flujo de gas de sintesis
efluente maximo entre el flujo efluente minimo antes de que el reactor se extinga en estado
estacionario, es decir, con flujos de entrada constantes.

Sin embargo, a pesar de que se ha dedicado un esfuerzo significativo de modelado y
experimentacién para mejorar el disenio del equipo, operacién y monitoreo de gasificadores
de lecho movil, algunos problemas fundamentales relacionados con la operacién en estado
estacionario y dinamica (por cambios en la demanda del producto) han sido resueltos sblo
de forma parcial, entre los cuales se encuentran los siguientes:

» Reduccion eficiente de los componentes no deseados (alquitranes en el caso de biomasa)
producidos tanto en régimen permanente como en condiciones transitorias, como el
encendido y los cambios de demanda.

= Rango de operaciéon en estado estacionario estable muy limitado con respecto a los
flujos entrantes para aplicaciones de generacion de energia de mediana y gran escala.
La razén de apagado constituye un indicador importante de la robustez del gasificador
debido a que relaciona los flujos entrantes del reactante gaseoso minimo y méaximo
antes que el reactor cambie significativamente su desempeno o se extinga.

» Determinacion del punto de operacion (estado estacionario) 6ptimo.
= Bloqueos en el sistema de alimentacion que induce inestabilidad en la operacién.

s Flujo de particulas sélidas ineficiente dentro del reactor debido al derretimiento y
bridging de cenizas que puede llevar a incrementos considerables en la presion del
reactor.

La mayoria de estos problemas pueden ser abordados mediante modelos que describan
los fenémenos no lineales subyacentes relacionados con la estabilidad local del proceso ter-
moquimico. En este sentido el enfoque de los estudios de modelado a la fecha de reactores
de gasificaciéon ha sido limitado en términos del andlisis de caracteristicas fundamentales
como la multiplicidad y estabilidad de sus estados estacionarios y las bifurcaciones asocia-
das, debido principalmente a la complejidad de los modelos propuestos y a la falta de datos
experimentales suficientes para validar el comportamiento dindmico no local de esta clase
de reactores.



1.1. Motivacion.

Los reactores tubulares de gasificacién son sistemas de procesos de pardmetros distri-
buidos autotérmicos no lineales, cuyo desempeno estd determinado por las interacciones
entre procesos fisico-quimicos endotérmicos y exotérmicos de multiples escalas de tiempo y
espacio, asf como por la estabilidad y la posible multiplicidad de sus estados estacionarios.
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Figura 1.1: Distribucién experimental axial y radial de temperatura en un gasificador de
biomasa caracterizada por Wang y Kinoshita (1993).

La naturaleza distribuida y compleja de los reactores de gasificacién se evidencia espe-
cialmente en el estudio de Wang y Kinoshita (1993) en el que se obtuvo experimentalmente
los perfiles radiales y axiales de temperatura en estado estacionario para un reactor de lecho
empacado de flujos concurrentes de biomasa mediante un arreglo de 10210 sensores ubicados
uniformemente (figura 1.1).

En consecuencia, esta clase de reactores son estudiados mediante modelos eulerianos
unidimensionales y bidimensionales de dos fases termodinamicas constituidos por ecuaciones
diferenciales parciales (EDPs) de conservacion de masa y energia principalmente, empleando
diferencias finitas, elemento finito y paquetes de DFC para su discretizacién y simulacion
numérica. Los modelos subyacentes son sistemas dindmicos en parametros concentrados de
alto orden con rigidez numérica considerable y alta sensibilidad paramétrica caracteristicas
que afectan significativamente el desempeno de su simulacién numérica limitan su aplicacién
en el diseno de esquemas de control y observacién debido a que inducen un sistema de ecua-
ciones algebraicas de gran escala (1000-10000 ecuaciones) mal condicionado. Tal rigidez y
complejidad de dichos modelos se debe a la ausencia de hipétesis de estado cuasi-estacionario



para la fase gas (Baldea y Daoutidis, 2007) principalmente, y a que no se explotan concep-
tos de la teoria de redes de reaccion (Aris, 1965; Feinberg, 1977) para reducir el nimero de
ecuaciones no lineales del modelo.

Adicionalmente, el disefio de leyes de control basadas en un modelo con pardmetros dis-
tribuidos es una tarea compleja y cuya efectividad ha sido demostrada sélo para sistemas
dindmicos dénde los modelos estan bien establecidos como estructuras mecanicas de gran
escala (edificios). Sin embargo, sistemas dindmicos termoquimicos, como los gasificadores
de lecho empacado, donde los fenémenos de transporte como conveccién y dispersion estéan
acoplados con reacciones quimicas y fenémenos de transferencia de calor dan lugar a mode-
los con alta incertidumbre y sensibilidad paramétrica, haciendo inapropiado desarrollar un
controlador basado en un modelo distribuido para esta clase de sistemas.

Por otra parte, a pesar de que el problema de la multiplicidad y estabilidad de estados
estacionarios y los fenémenos de histéresis asociados del proceso de gasificacion de carbén
ha sido ampliamente estudiado a nivel de particula (Arri y Amundson, 1978), éste ha sido
abordado de forma parcial mediante modelos distribuidos macroscépicos a nivel de reactor
para un gasificador de flujos en contracorriente presurizado (Amundson y Arri, 1978; Caram
y Fuentes, 1982) y no estéa claro en que medida dichos resultados son aplicables a los reac-
tores de flujos concurrentes con otros combustibles de entrada (biomasa, coque de petroleo,
residuos solidos).

Estudios previos extensivos (Varma y Amundson, 1972, 1973a,b) muestran que los reac-
tores tubulares exotérmicos de una reaccién y una componente quimica pueden presentar
multiplicidad de hasta 5 estados estacionarios (3 estables y 2 inestables) y los correspon-
dientes fenomenos de histéresis para un conjunto de parametros con relevancia fisica (una
dispersion tipica de Pey = Peps = 5), es decir, un subespacio factible del espacio completo
de parametros del modelo distribuido.

Por otro lado, de acuerdo al esquema de modelado clasico de ingenieria de reactores
(Deans y Lapidus, 1960; Levenspiel, 1962) es posible representar el comportamiento de un
reactor tubular vacio o de lecho empacado con dispersiéon mediante una serie de N reactores
continuos de tanque agitado (RCTAs) con cierto grado de retro-mezclado, facilitando ané-
lisis de estabilidad y multiplicidad de estados estacionarios (Deckwer, 1974). La efectividad
de este método de modelado para reproducir el comportamiento no lineal de reactores tu-
bulares exotérmicos con un tren de un nimero pequeiio de RCTAs ha sido demostrada en
estudios de modelado (Sinkule et al., 1974; Deckwer, 1974), asi como, en estudios recientes de
modelado y control de reactores tubulares exotérmicos con dispersion axial (Najera, 2012).
En particular, Deckwer (1974) describe el comportamiento dindmico y estatico experimen-
tal con una precision similar al del modelo distribuido con dispersion axial (Peyg = 5) y
captura la multiplicidad de 3 estados estacionarios de un reactor tubular de lecho empacado
exotérmico con un tren de N = 10 RCTAs con voltimenes idénticos. Najera (2012) captura
con estabilidad estructural con respecto a N para N > 3 la multiplicidad de hasta 5 estados
estacionarios de un reactor tubular exotérmico con un subconjunto de parametros de Varma
y Amundson (1973b).

El desarrollo de un modelo dindmico con estructura simple y sentido fisico de primeros
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principios, capaz de reproducir fielmente las caracteristicas no lineales esenciales del proceso
juega un papel central para el diseno de equipo, sistemas de control y observadores, como
se demuestra en el estudio de Najera (2012), en el que se explota la estructura de un tren
de 3 RCTAs con retro-mezclado para: (i) abordar el problema de disenar un control no
lineal robusto y pasivo para estabilizar un estado estacionario inestable a lazo abierto y
(ii) disenar una ubicacion de sensor de temperatura (antes del punto maximo del perfil
espacial de temperatura) para control y monitoreo congruente con lo estrategia seguida por
la industria y estudios previos relacionados.

Estas consideraciones motivan el objetivo y la hipdtesis de la presente investigacion
formulados en lo sucesivo.

1.2. Objetivo general.

Desarrollar un método de diseno de modelos dindmicos en parametros concentrados
de orden reducido con sentido fisico, estructura simple y ajustable capaces de capturar
caracteristicas fuertemente no lineales como la multiplicidad y bifurcacién de los estados
estacionarios de una clase de reactores tubulares de gasificacién con un grado de precisién
determinado por el propoésito de modelado especifico a la luz de la incertidumbre significativa
presente en esta clase de sistemas.

La generalidad del esquema de modelado propuesto permite su aplicaciéon para distintos
fines: analisis no lineal de estabilidad, multiplicidad y bifurcaciones de estados estacionarios,
disefio de equipo, de experimentos, asi como, sintesis de esquemas de estimacién y control.

1.3. Hipotesis.

Es plausible deducir un método que proporcione modelos dindmicos en parametros con-
centrados con sentido fisico basado en primeros principios, estructura simple y orden redu-
cido minimo que describan el comportamiento no lineal de gasificadores de lecho empacado
movil con precision minima requerida por el objetivo de modelado y tomando en cuenta
la incertidumbre presente en esta clase de reactores. Dichos modelos permitirédn elucidar la
estabilidad y multiplicidad de estados estacionarios, disenar experimentos, equipo, esquemas
de control y estimacion para reactores de lecho empacado de gasificacion.

Cabe senalar que esta hipotesis y todas las suposiciones metodologicas usadas en esta
tesis estan basadas en una idea fundamental de la teoria de control constructivo (Sepulchre et
al., 1997; Krstic et al., 1995): la seleccion del modelo en si constituye un grado de libertad a
disefiar que puede ser efectivamente explotada para desarrollar tanto observadores no lineales
como controladores avanzados y convencionales para RCTAs (Lopez y Alvarez, 2004; Diaz-
Salgado et al., 2012; Schaum et al., 2012), sistemas distribuidos de secado (Martinez-Vera et
al., 2010), y sistemas por etapas (Castellanos-Sahagun et al., 2006; Fernandez et al., 2012).



11

1.4. Contribuciones.

La principal aportacion de esta tesis consiste en establecer la factibilidad de (i) des-
cribir el comportamiento estatico y dindmico con una precisiéon prescrita por el objetivo
de modelado, (ii) explicar y completar la descripcion de caracteristicas no lineales como la
multiplicidad y bifurcacion de estados estacionarios reportadas en estudios previos experi-
mentales y de simulacién de reactores de gasficacion de lecho empacado mediante un modelo
dindmico no lineal en pardmetros concentrados de orden reducido y estructura simple, espe-
cificamente, un sistema de pocas ecuaciones diferenciales ordinarias (EDOs) no lineales de
primer orden con matriz Jacobiana de estructura tridiagonal a bloques.

Un modelo considerablemente més simple que los propuestos en la literatura de gasifica-
dores se logra mediante la aplicacién concurrente de dos esquemas de reducciéon de orden que
conforman el método de modelado propuesto (Badillo-Hernandez et al., 2013): (i) suposicién
de estado cuasiestacionario para la fase gas basada en métodos de perturbaciones singulares,
y (ii) representacion del reactor mediante una conexién en cascada con retro-mezclado del
menor nimero posible (V) de RCTAs en funcion del objetivo de modelado. La aplicacion del
método en el caso de estudio representativo lleva a poder capturar el comportamiento dina-
mico y estatico alrededor de un estado estacionario de interés practico mediante un modelo
simple de un tren de 3 RCTAs de diferente volumen, constituido por 9 ecuaciones diferen-
ciales ordinarias (EDOs) y con precision similar a la obtenida por los modelos estandar de
alto orden de la literatura con 1800 a 7000 EDOs.

Se realiza un anélisis basado en teoria de bifurcaciones del efecto del flujo entrante de
aire en el comportamiento estatico y dindmico de un conjunto de modelos de N-RCTAs del
gasificador de biomasa a la luz de la incertidumbre del coeficiente de dispersion térmico. Las
diferencias de los mecanismos de transporte considerados en las correlaciones de la conduc-
tividad térmica efectiva empleadas en la literatura motivaron el estudio de caracterizaciéon
de Garcia Anaya (2014), el cual gui6 la variacion de la dispersion térmica en este analisis
no lineal. Los resultados del presente anélisis mostraron que:

1. Se captura y completa con estabilidad estructural para N > 3 y un retro-mezclado
correspondiente a un nimero de Peclet térmico Pey < 2.5 el diagrama de bifurcaciéon
en relacion al flujo de aire entrante del reactor de flujos paralelos descendentes del
caso de estudio. Este puede exhibir multiplicidad de hasta 5 estados estacionarios,
de los cuales 3 son estables y que son cualitativamente similares a los dos perfiles
estacionarios con frentes de reaccién ubicados en dos posiciones axiales distintas a lo
largo del reactor y al estado trivial de extincién, reportados en estudios previos (Reed
y Markson, 1985; Milligan, 1994; Shwe, 2004).

2. El nivel de retro-mezclado o el Peg correspondiente necesario para describir con esta-
bilidad estructural el comportamiento no lineal del gasificador de biomasa coincide con
el grado de dispersiéon térmica tipico que se observa experimentalmente en reactores
de lecho empacado similares de acuerdo al estudio de Garcia Anaya (2014).
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En la literatura, el efecto de la multiplicidad sobre el comportamiento estatico ha sido
tratada solo de forma parcial en dos estudios clasicos de gasificadores de carbon de flujos en
contracorriente (Amundson y Arri, 1978; Caram y Fuentes, 1982), mientras que la estabilidad
no ha sido abordada formalmente debido a la complejidad de los modelos. En el caso de los
gasificadores de biomasa de flujos paralelos no existen estudios que aborden el problema de
la estabilidad y multiplicidad de los estados estacionarios.

La segunda contribucién consiste en identificar el papel fundamental que tienen el retro-
mezclado o la dispersion térmica en la prediccion adecuada de la estabilidad relativa (ro-
bustez del desempeifio) del proceso de gasificacion con independencia del tipo de modelo
desarrollado, sea éste el modelo de N-RCTAs o el modelo distribuido respectivamente. En
consecuencia, se debe poner énfasis en el modelado y validacion experimental de coeficientes
de dispersion térmica (o de conductividad térmica efectiva) de este tipo de reactores con el
objetivo de aprovechar las ventajas que ofrecen los modelos disenados con el método pro-
puesto y a su vez, evitar conclusiones erréneas e irreales acerca del comportamiento dindmico
de gasificadores.

1.5. Organizacién de la tesis.

Con el objetivo de facilitar la lectura y la comprension de la diversidad de aspectos que
se abordan, el contenido de la presente tesis se estructura de la siguiente forma:

= El planteamiento del problema de modelado se establece en el capitulo 2. Primero
se aborda la relaciéon del problema de modelado con los problemas de la ingenieria
de control. Después, se presenta una revision del estado del arte de modelado, sus
alcances y limitaciones. Posteriormente se describe el punto de partida del método
propuesto: modelo dindmico en parametros distribuidos de reactores de gasificacion
tubulares de lecho empacado moévil, asi como, la descripciéon del caso de estudio que
se propone para evaluar e ilustrar el esquema desarrollado en esta tesis.

s En el capitulo 3, un conjunto de conceptos y herramientas de teoria de redes de
reaccion son aplicados al modelo distribuido de reactores de gasificacion de lecho
empacado con el objetivo de obtener una representacion simplificada, aislando las no
linealidades provenientes del término de reaccién en un nimero minimo de ecuaciones.
Se realiza un analisis algebraico basado en la estequiometria del reactor con el que
se determina el conjunto de reacciones independientes. Posteriormente se deduce la
forma reactiva-no reactiva de los balances de masa del reactor mediante un método
robusto y 6éptimo. El anélisis estequiométrico previo es ilustrado en el caso de estudio.

s En el capitulo 4 se aplican métodos de reduccién de orden y simplificacién basados
en la teorfa de perturbaciones singulares al modelo distribuido general del reactor de
gasificacion del capitulo 2.
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= El problema de aproximar el comportamiento del modelo generalizado de dimensién
infinita de gasificadores presentado en el capitulo 2 mediante un modelo de dimensién
finita reducida se aborda en el capitulo 5. La primera secciéon presenta una revision
de métodos de agregacion (lumping) de modelos distribuidos. El punto de partida de
la seccion es el método clasico de agregacion de ingenieria de reactores quimicos, en
el que el comportamiento de un reactor tubular puede ser aproximado con precisiéon
arbitraria mediante un tren de N-RCTAs. Posteriormente, se aborda el problema de
representar el modelo distribuido de orden reducido del gasificador de lecho mévil como
un tren de N-RCTAs con retro-mezclado y diferente volumen (anisocorico) mediante
un método de discretizacion simple: diferencias finitas de primer orden.

= El método de diseno de modelo se desarrolla en el capitulo 6. Se integran el conjunto
de estrategias de modelado presentadas en los capitulos 3, 4 y 5 en el modelo de
dimension infinita de gasificadores de lecho mévil para representarlos como un tren de
N-RCTAs con retro-mezclado, y estructura adaptable (N, Vj). Se proporcionan una
serie de reglas con base fisica para seleccionar N y V.. Finalmente, se evalta el método
de disefio de modelo en el caso de estudio representativo.

= Un anélisis del comportamiento dindmico y estatico no lineal del gasificador de le-
cho moévil es realizado en el capitulo 7. Se caracterizan los fenémenos no lineales que
exhiben esta clase de reactores a la luz de estudios de simulacién numérica y expe-
rimentales. Se formula el problema y se da una descripcién general de los métodos
de analisis de sistemas dinamicos no lineales basados en teoria de bifurcaciones. Se
realiza un estudio de bifurcaciones en los modelos de N-RCTAs del caso de estudio
para analizar la dependencia de las soluciones estacionarias con respecto a parame-
tros de importancia operacional como los flujos entrantes y coeficiente de dispersiéon
(o retro-mezclado). Posteriormente se presentan simulaciones numéricas del compor-
tamiento dindmico bajo diferentes condiciones de operacién de interés y se deducen
propiedades no locales de los equilibrios (estados estacionarios) como la estabilidad y
multiplicidad.

= Finalmente, se enumeran las conclusiones del presente estudio consolidando tanto
los alcances como las limitaciones de la propuesta metodologica de modelado y sus
implicaciones para diseno y analisis de esquemas de control, estimacion y diseno de
experimentos, asi como, un conjunto de recomendaciones para el trabajo futuro.
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Capitulo 2

Planteamiento del problema de
modelado.

El presente capitulo estd dedicado a definir los aspectos fundamentales que sustentan
el marco de modelado de orden reducido que se desarrollara en las siguientes partes de
esta tesis. Primero, se describe la importancia del problema de modelado en la disciplina
de control automatico de procesos, seguida de las caracteristicas principales del tipo de
reactores de gasificaciéon que se estudiara, seguido de un panorama general de los estudios
de modelado més relevantes para los propésitos de modelado perseguidos en este trabajo.
Posteriormente, se exponen los conceptos de ingenieria de reactores que constituyen los
antecedentes metodolégicos del esquema de diseio de modelo desarrollado en la presente
tesis. Después, basado en dichos conceptos, se propone el modelo generalizado de transporte
con dispersion de masa y energia que incorpora los aspectos comunes a todos los modelos
de gasificadores de lecho empacado desarrollados recientemente. El sistema dindmico en
pardmetros distribuidos resultante es el punto de partida del método de diseio de modelo
propuesto. Finalmente, se enuncia el problema de modelado que se pretende resolver y se
exhiben los aspectos mas significativos del caso de estudio al cual se aplicaran las diferentes
herramientas y conceptos del método de modelado desarrollado.

2.1. Relevancia en la ingenieria de control.

En la presente seccion se enfatiza la importancia de la eleccion de un modelo con un
buen compromiso entre complejidad y precision en el desarrollo de las diferentes etapas de
diseno de controladores y observadores de sistemas de procesos de gran escala, sean estos
distribuidos y/o de varias etapas.

Dada la complejidad intrinseca de sistemas de procesos como los reactores de gasificacion,
el desarrollo de sistemas de control y monitoreo de su operacién consta de tres etapas
principales (Skogestad y Postlethwaite, 2005):

» Formulacion del objetivo de control/estimacion. Estimacion o control del perfil
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espacial completo discreto o continuo de concentraciones y/o temperaturas o solo de
valores efluentes con un grado precision determinado o rechazo de perturbaciones y
regulacién, robustez, velocidad de convergencia, etc.

» Diseno de la estructura de control/observacion. La cleccion de la estructura
del controlador implica tres puntos de decision:

1. Variables de salida a controlar para lograr el objetivo de control.

2. Variables a medir y variables a manipular en el sistema de procesos. Criterio de
colocacion de sensores y actuadores (ntimero y ubicacion) basado en medidas de
sensibilidad de un modelo del sistema.

3. Configuracion de control. Comprende la eleccién del grado de interaccion de las
mediciones, senales de referencia o comandos y senales manipuladas (descentra-
lizada, diagonal a bloques o completa) basado en una nocion de controlabilidad
especifica.

El diseno de la estructura del observador implica la seleccién de tres componentes
bésicos:

1. Mediciones en el sistema de procesos. Criterio de colocaciéon simple de sensores
(namero y ubicacién) de temperatura a lo largo del gasificador para lograr el
objetivo de estimacion.

2. Modelo completo o reducido (truncado) del proceso. Es deseable la eleccion de
un modelo con un buen compromiso entre la complejidad del mismo (dimension
de modelo) y su nivel de detalle (precision).

3. Configuracion de la estructura de inovacion. Comprende la eleccion del grado
de interaccion de las mediciones con los estados del modelo (descentralizada,
diagonal a bloques o completa) basado en una nocién de observabilidad.

» La ley o algoritmo de control/estimacion. La ley de control se encarga del
procesamiento que integra la informacién proveniente de los sensores y senales de
referencia de acuerdo a la configuracién de control para determinar el valor que deben
tomar las variables manipuladas y efectuar dichas acciones de control mediante los
actuadores. El algoritmo de estimacién procesa las seniales de los sensores, comandos
y de las variables manipuladas y las integra al modelo del proceso de acuerdo a la
configuracién de estimaciéon con el objetivo de reconstruir el estado del sistema de
procesos.

Ademaés, debido a las necesidades de informacion de variables dificiles de medir del
proceso que tienen con frecuencia los sistemas de control, su desempeno esté vinculado con
las capacidades de prediccién del observador o estimador disenado para este propoésito.

El buen funcionamiento de un estimador depende en gran parte de una elecciéon adecuada
de la estructura de estimacion en sistemas de procesos de gran escala (Lopez y Alvarez, 2004).
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Bajo esta visién, dado un objetivo de estimacién, un aspecto clave en el diseno de un
estimador es el compromiso entre la complejidad del modelo y su precisién ya que afectara
la complejidad del diseno del resto de las componentes de la estructura. De esta manera, un
modelo con bajo nivel de detalle proveera poca informacién sobre el proceso y serd necesario
incrementar el nimero de sensores, proponer una configuracién de innovacién con mayor
interaccion y/o seleccionar una ley de estimacion con mejor desemperio. Por el contrario, un
modelo con alto grado de detalle y/o un mecanismo de innovaciéon complejo (interactivo y
en todo el modelo), anadird informacion redundante del proceso al estimador con un alto
costo computacional y esfuerzo de modelado.

Dos estudios recientes demuestran lo anterior utilizando un mecanismo de innovacién no
interactivo:

1. (Fernandez et al., 2012) La composicion de los dos efluentes de una columna binaria
de destilacién de 12 etapas de agua y metanol fue estimada s6lo con dos mediciones
de temperatura y un modelo reducido de 5 estados y un mecanismo de inovacién no
interactivo.

2. (Frau et al., 2010) La composicion de los dos efluentes de una columna de destilacion
con 6 componentes y 37 etapas fue estimada sélo con dos sensores de temperatura
y un modelo reducido de 57 estados obteniendo un desempeno comparable al de su
contraparte basada en filtro extendido de Kalman con 2849 EDOs.

Bajo este esquema general resulta evidente la estrecha relacién entre el desarrollo de una
estrategia de control y estimacién y el modelo del proceso, por lo que el punto de partida
metodologico de esta investigacion estd fundamentado en la idea de que la selecciéon de un
modelo con complejidad minima necesaria es un grado de libertad fundamental de diseno
que puede ser explotado para sintetizar observadores y controladores.

Por otra parte, una caracteristica fundamental que limita el desempeiio alcanzable de
un sistema de control y monitoreo del proceso es la sensibilidad del modelo a parametros
de entrada, la cual esté directamente vinculada con las diferentes escalas de tiempo de los
procesos fisico-quimicos modelados (conveccion, difusion, reacciones rapidas de combustion,
reacciones lentas de reduccion, transferencia de calor réapida, etc.). Los modelos dindmicos
de gasificadores basados en primeros principios son por lo tanto sistemas de EDPs con
alto grado de rigidez. En consecuencia, resulta necesario el diseio de un modelo de orden
reducido que describa el desempeno de una clase de reactores de gasificaciéon con un grado
de sensibilidad y precision adecuados en términos del objetivo especifico de modelado, asi
como, de la incertidumbre del modelo y experimentos.

2.1.1. Problemas de control y optimizacion.

Entre los problemas de control més importantes para la operacién de reactores de gasi-
ficaciéon se cuentan los siguientes:
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Regulacion de hot spot o temperatura mdxima. Debido a la naturaleza exotér-
mica del proceso, la temperatura méaxima del reactor no puede ser mayor que la de la
flama adiabatica de la reacciéon de oxidaciéon més fuerte. Sin embargo, usualmente se
requiere que la temperatura méaxima sea mucho menor a la adiabética a fin de evitar
un desgaste prematuro de las paredes del reactor, asi como el punto de derretimiento
de las cenizas. Este problema es comun a todos los tipos de gasificadores.

Regulacion de concentracion de contaminantes en gas de sintests. De acuer-
do a la region de operaciéon termodinamica e hidrodinamica un gasificador produce
una cantidad significativa de productos no deseados de distintos tipos: Oxidos de
Carbono(COy), Oxidos de Azufre(SO,), Oxidos de Nitrogeno(NO,) y Alquitranes
liquidos producto de la pirélisis. Este problema también es conocido como control de
la calidad del gas de sintesis.

Regulacion del valor calérico del producto y eficiencia energética del proce-
so. En la literatura (Karppanen, 2000) se ha reportado que se observan fluctuaciones
importantes en el valor calérico del gas de sintesis debido a cambios en el contenido
de humedad y cenizas del combustible sélido. Estas fluctuaciones afectan la eficiencia
energética del proceso, por lo que es necesario disefiar un controlador robusto a estas
perturbaciones.

Regulacion y seguimiento de flujo mdsico de gas de sintesis con reduccion
del tiempo de respuesta. Cuando la demanda del producto del proceso (gas de sin-
tesis) es modificada por el usuario los flujos entrantes de aire y combustible solido son
modificados para cumplir (seguimiento) con dicha demanda, sin embargo, el tiempo
de respuesta del reactor suele ser de hasta 12 horas incluso en equipos de pequena
escala por lo que es necesario reducirlo.

Los objetivos de optimizacion que es posible formular con relacién al desempeno en estado

estacionario y en condiciones transitorias de operacién de esta clase de reactores se enumeran

a continuacién :

Maximizacién de la calidad del gas de sintesis. Esta relacionado con la cantidad
de productos no deseados en el proceso de gasificacion.

Maximizacién de la eficiencia energética del proceso. La eficiencia energética
de este tipo de reactores estd definida por el valor calérico del combustible sélido
entrante y del gas de sintesis.

Maximizacioén de la producciéon de un componente deseado. En diversas apli-
caciones industriales se suele favorecer la producciéon de un componente: Hidrégeno,
Vapor de Agua 6 Metano.

Maximizaciéon de la conversion del combustible s6lido. Una forma de incre-
mentar la eficiencia del proceso es lograr una conversiéon maxima del reactante solido.
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2.1.2. Problemas de estimacién o prediccion.

El desempeno de un gasificador depende del valor de las concentraciones de las multiples
componentes gaseosas y solidas a lo largo del reactor cuya medicion resulta costosa, dificil de
implementar en linea y con alta incertidumbre experimental. Atdn si el avance tecnologico en
dispositivos de medicién de concentracion fuera tal que eliminara las dificultades anteriores
y fuera entonces posible medir todas las concentraciones en varias ubicaciones axiales a
lo largo del reactor surgen dos problemas fundamentales: (i) procesar una gran cantidad de
informacién proveniente del gran nimero de sensores en un corto tiempo para su presentaciéon
en un sistema de monitoreo o uso en un sistema de control, y (ii) la relevancia o importancia
relativa de dicho cimulo de informacion, es decir, distinguir entre informacion esencial e
informacién redundante en funciéon de un objetivo dado.

Los problemas enunciados anteriormente pueden ser resueltos mediante un observador
o estimador, el cual es un sistema dinamico procesador de informacién que infiere el estado
del proceso de acuerdo a un objetivo de estimaciéon combinando dos fuentes de informacion:
un conjunto de mediciones y un modelo matemético del proceso (TASC, 1974). De acuerdo
a esta definicion amplia, encontramos dos paradigmas extremos de observacion:

1. Observador de lazo abierto. Es un observador que no toma mediciones del proceso
y por lo tanto esta constituido exclusivamente por el modelo de la planta. Por lo
tanto, los errores de estimacién deben ser corregidos por un esfuerzo de modelado
significativo.

2. Observador de lazo cerrado. Corrige los errores de estimacion del modelo mediante
la inyeccién de un ntimero adecuado de mediciones en todo o en parte del modelo.

Adicionalmente, el disefio de sistemas de control a menudo supone que todas las variables
de estado del sistema de procesos se pueden medir y por lo tanto, requiere informacioén en
tiempo real de variables de concentracion, las cuales son dificiles de medir por las razones
expuestas anteriormente.

Debido a lo anterior, es necesario disenar un estimador u observador (sensor de software)
capaz de deducir las concentraciones de los componentes del reactor a partir de un ntmero
limitado de mediciones de temperatura a lo largo del gasificador y el conocimiento de la
dinadmica de las variables medidas (temperatura), asi como de las variables de estado a
estimar a través de un modelo dindmico del sistema.

2.2. Clase de reactores de gasificacién modelados.

Este estudio se enfoca en el reactor continuo de gasificaciéon tubular de lecho movil
(mostrado en la figura 2.1) en el que la conversion de un combustible sélido en uno gaseoso
se lleva a cabo de acuerdo a una red de reacciones multicomponente en las dos fases: s6lido
y gas. Existen dos subtipos béasicos de esta clase de gasificadores diferenciados por el flujo
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Figura 2.1: Gasificador tubular de lecho empacado de flujos descendentes.

de la fase gaseosa relativo al solido: concurrentes (paralelos) en operacion descendente y en
contracorriente ascendente.

Se alimentan al reactor dos flujos: uno con las particulas del combustible solido (carbén
mineral, biomasa o residuos sélidos municipales), las cuales son mono-dispersas (mismo
tamano y forma), y otro con el agente gasificante (aire, oxigeno puro, vapor de agua o una
mezcla de ellos) en la parte inferior (ascendente) o en la parte superior (descendente). El
reactor es equipado con dos flujos efluentes principalmente: uno con las particulas solidas
sin reaccionar, y el otro con el producto (gas combustible) en la parte inferior (descendente)
o en la parte superior (ascendente).. El flujo del agente gasificante puede estar localizado
en el fondo o en la cima del reactor. Sin perder generalidad, el presente estudio se limita al
caso de operacién con flujos entrantes paralelos y descendentes.

Las principales diferencias entre las operaciones ascendente y descendente son:

s El orden de ocurrencia de las zonas de combustién y reduccién estd invertido en el
contracorriente con relaciéon al descendente de flujos paralelos.

s La influencia de la zona de pirdlisis en la composicién del producto es mayor en el
gasificador a contracorriente que en el de flujos concurrentes produciendo éste tltimo
un gas de sintesis més limpio.

» El fendémeno de transporte por reflujo (o retro-mezclado) implicito de calor y masa
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Figura 2.2: Gasificadores tubulares de lecho empacado de flujos en contracorriente (izquierda)
y de flujos paralelos (derecha) All-Power-Labs (2012).

determina la estabilidad y desempeiio del gasificador en contracorriente, mientras que
el flujo pistén de masa parece dominar en el tipo concurrente.

2.3. Estado del arte de modelado de gasificadores de lecho

empacado.

La primeros estudios extensivos (Amundson y Arri, 1978), (Caram y Fuentes, 1982)
pusieron énfasis en entender el comportamiento estatico y la sensibilidad parametrica del
proceso de gasificaciéon de carbén. El primer grupo dedujo un modelo en estado estacionario
no lineal considerando sélo la dependencia axial espacial de las temperaturas y concentra-
ciones de las dos fases del reactor. Mientras que el segundo obtuvo un modelo simplificado
de la estatica del proceso con énfasis en los balances de energia de cada fase. La simulacién
numérica mediante diferencias finitas realizada por (Amundson y Arri, 1978) y la solucion
analitica del conjunto de modelos lineales deducidos por (Caram y Fuentes, 1982) permi-
tieron establecer que el reactor de lecho empacado presurizado (20-24 atm) con flujos a
contracorriente tipo Lurgi exhibe el siguiente comportamiento:

= Alta sensibilidad paramétrica con respecto a los flujos de alimentacion.

s Multiplicidad de hasta cuatro conjuntos de perfiles espaciales en estados estacionario
estables para un cierto intervalo de valores del flujo entrante de sélido.
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= Un frente de flama viajero en operacion dindmica.

s El estado estacionario de operaciéon 6ptimo se encuentra en la regiéon de multiplicidad
de estados estacionarios a lazo abierto y posiblemente sea inestable (Amundson y Arri,
1978) por razones fundamentales:

e La cantidad de calor provista por la combustiéon en el estado estacionario con
reaccion estabilizada en la cima es mayor a la requerida para gasificar la totalidad
del carbonizado por lo que se produce una capa de cenizas grande fuera de la
regiéon de multiplicidad.

e La conversion del estado estacionario con reaccidén estabilizada en el fondo es
baja fuera de la regiéon de multiplicidad.

e La temperatura méxima que se alcanza en la zona de cenizas es cercana a su
punto de derretimiento.

Algunas caracteristicas de dicho comportamiento fueron corroboradas experimentalmen-
te en estado estacionario (Milligan, 1994; Manurung y Beenackers, 1993; Reed et al., 1999)
y en condiciones dindmicas de operacion (Reed y Markson, 1985; Barrio et al., 2001; Sh-
we, 2004) para el gasificador estratificado de flujos paralelos descendentes de biomasa. En
particular, (Reed y Markson, 1985), (Milligan, 1994) y (Barrio et al., 2001) reportaron que:
(i) hasta tres modos de operacion en estado estacionario estables son posibles bajo ciertas
condiciones de alimentacién, cuyas propiedades son cualitativamente similares a las de los
perfiles estacionarios estables del reactor en contracorriente, (ii) la altura del lecho de car-
bonizado es la variable con el tiempo caracteristico més largo del proceso ante cambios en la
demanda de producto gaseoso, (iii) el reactor muestra un frente de reacciéon movil semejante
al de una flama de combustion viajera, y (iv) la operacion 6ptima en estado estacionario del
reactor solo se presenta para un rango de valores reducido de flujos entrantes. En vista del
analisis de (Amundson y Arri, 1978), no es claro si los modos de operacion en lazo abierto
son Unicos o multiples en cierto intervalo de valores de flujos entrantes para el gasificador
de biomasa de flujos concurrentes.

Recientemente, los estudios de simulacién numérica realizados se han enfocado en la
evaluacién de la sensibilidad paramétrica, el desempeno estatico y en algunas caracteristicas
de la dinédmica del proceso de gasificacion de biomasa (Di Blasi, 2000, 2004; Rogel y Aguillon,
2006), (Gobel et al., 2007), (Grieco y Baldi, 2011) con modelos dindmicos en paradmetros
distribuidos que incorporan un nimero mayor de componentes y reacciones (pir6lisis en dos
o mas etapas con cinéticas de reaccion finitas), hipotesis de estado cuasi-estacionario (QSS)
de la fase gas, dependencia radial (adicional a la coordenada axial) de las temperaturas y
concentraciones, equilibrio térmico entre fases y el uso de herramientas y conceptos de DFC.
Los modelos describen los datos experimentales de temperatura absoluta y concentraciones
del gas efluente con desviaciones del 8 al 15 y del 5 al 12 %, respectivamente.

A pesar de que estos modelos son adecuados para disefio y rediseno del proceso, son
de dimensién y rigidez numérica excesivamente altas debido a la ausencia de hipétesis de
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estado cuasi-estacionario (Gobel et al., 2007), y de particion de especies quimicas reacti-
vas y no reactivas basada en la estequiometria (Aris, 1965; Feinberg, 1977). A su vez, la
disponibilidad de modelos de orden reducido debe: (i) facilitar estudios de caracteristicas
clave del comportamiento como la multiplicidad y estabilidad de estados estacionarios, y
(ii) permitir el desarrollo de esquemas de monitoreo y control avanzados, en el entendido
de que las teorias de estabilidad, estimacion y control para sistemas de dimension finita se
encuentran mucho mas desarrolladas que las correspondientes para sistemas de dimensién
infinita.

Estas consideraciones motivan el enfoque metodologico de la presente tesis: el desarrollo
de un marco de modelado de orden reducido para reactores tubulares de gasificaciéon de lecho
movil que capture caracteristicas esenciales no lineales como la estabilidad y multiplicidad
de estados estacionarios, y las bifurcaciones asociadas.

2.4. Antecedentes del marco de modelado propuesto.

El objetivo de esta seccién consiste en proveer una base metodolégica al marco de mo-
delado postulado en esta tesis a través de los conceptos de dispersiéon y retro-mezclado
utilizados en el campo de la ingenieria de reactores clasica Levenspiel (1962) para modelar
de forma simple aspectos complejos de la mecanica de los fluidos. Estas ideas son ilustradas
en un modelo generalizado de fenémenos de transporte que unifica las leyes de conservaciéon
de momento, energia y masa (Bird et al., 1960).

El desempeno de sistemas de procesos como los reactores quimicos es determinado por
dos factores principales: (i) la velocidad de reaccion a la que se llevan a cabo los procesos,
y (ii) el patron de contacto de fluidos y solidos que surge en su avance a través del reactor
Levenspiel y Bischoff (1964). La diversidad de formas de flujo esta delimitada por dos patro-
nes ideales extremos: (i) flujo piston o tubular sin retromezclado, y (ii) flujo perfectamente
mezclado. En consecuencia, todos los patrones de flujo no ideales exhiben un determinado
grado de mezclado. El equipo que desarrolla un flujo sin mezclado es el rector tubular de flujo
piston, mientras que el mezclado perfecto se lleva acabo en el reactor continuo de tanque
agitado ideal.

El enfoque de ingenieria de reactores quimicos consiste en evaluar cuél de los dos reactores
ideales ofrece una operaciéon 6ptima en relaciéon a la aplicacion especifica deseada y con base
en ello, disenar el equipo de procesos de forma que se desarrolle en su interior el patrén
optimo ideal Levenspiel (1999). Sin embargo, aunque un diseno apropiado del equipo reduce
en gran medida patrones de flujo no ideales, diversos fenémenos fisicos como la difusién
molecular y turbulenta, asi como, la viscosidad inherente a los fluidos producen un cierto
grado de mezclado debido a las distribuciones de velocidades de flujo radiales y axiales. Entre
los efectos no ideales de flujo comiinmente encontrados estédn la canalizacion, recirculacion
y zona muerta causada por regiones de estancamiento del material a procesar.

El articulo seminal de Danckwerts (1953) introdujo la teoria de tiempos de residencia, la
cual constituye el fundamento de la mayoria de los métodos experimentales para determinar



23

el grado de mezclado en los reactores. Debido a las dificultades préacticas inherentes a la
caracterizacion completa de los patrones de flujo, los métodos experimentales extraen infor-
macién parcial del patréon de flujo a través de la distribucidon de los tiempos de residencia
(DTR) de elementos del fluido en el reactor. Las curvas de DTR de un reactor capturan la
esencia del patron de flujo en la mayoria de los casos, y ademas son féciles de interpretar y
obtener por medio de experimentos de respuesta a estimulos con trazadores inyectados en
la corriente de flujo del equipo.

Con el objetivo de analizar el efecto de los patrones no ideales de flujo en el desempeno
de los reactores se han formulado una diversidad de modelos de flujo que aproximan de forma
razonable y simple patrones de flujo reales, los cuales se pueden clasificar en dos tipos:

1. Modelos de dispersion. Realizan una analogia entre el grado de mezclado del flujo
no ideal bajo estudio y un proceso de transporte difusivo. Estos modelos se forman
al agregar los efectos no ideales de mezclado al modelo de flujo pistén mediante un
término de difusién efectiva o dispersion.

2. Modelos de retromezclado. Dividen el reactor en regiones conectadas en serie o en
paralelo incluyendo flujos de retromezclado entre ellas. El modelo de tanques (RCTAs)
en serie o de celdas mezcladas de esta categoria ha sido extensamente utilizado en
ingenieria quimica clasica Levenspiel (1962) para describir las desviaciones de sistemas
reales como reactores de lecho empacado y RCTAs de las condiciones de flujo ideales
que se atribuyen a estos equipos.

A la luz de estos conceptos de mezclado y dispersion de ingenieria de reactores quimicos,
todos los esquemas de modelado de sistemas de procesos basados en primeros principios se
pueden formular a partir de una ecuaciéon de transporte generalizada (2.1), de acuerdo al
tratamiento unificado de los principios fisicos de transferencia de momento, energia y masa

Bird et al. (1960).

Almacenamiento Conveccién Dispersion Generacion
=~ gy —
Owp =—(V-9oU)+(V-DVp)+ S(p,r) (2.1)

donde 0; denota derivada parcial con respecto al tiempo ¢, ¢ es la variable o propiedad que se
conserva por unidad de volumen, U es el vector de las velocidades de flujo convectivo, D es el
coeficiente de transporte por dispersion, S es el término fuente generalizado y r es el vector
tridimensional del sistema de coordenadas espaciales adoptado de acuerdo a la geometria
del equipo, V- y V son los operadores de divergencia y gradiente en dichas coordenadas;
por ejemplo, en el caso de equipos tubulares las coordenadas naturales son r = (Z,r,0) y
V = (07,0, 0p). De acuerdo a esta vision unificada, las ecuaciones de conservacion de masa,
energia y momento se generan a partir del balance generalizado (2.1). Es decir, el balance
de masa se obtiene con ¢ = p, el balance de energia con ¢ = pC,T"y el balance de momento
con ¢ = pU.

Cabe senalar que el ambito de validez del modelo generalizado (2.1) es amplio, ya que
es empleado para modelar tanto reactores homogéneos de una sola fase como a sistemas
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de procesos que involucran miltiples fases termodinamicas. En el caso de reactores de ga-
sificaciéon en los que las fases gas y solida fluyen de forma continua, se modela como un
sistema heterogéneo de dos fluidos. De esta forma, la fase sélida se comporta como un fluido
compuesto de particulas porosas de carbono.

En esta tesis se circunscribe el estudio al modelo unidimensional axial de dos fases,
sin restringir la generalidad del marco de modelado desarrollado. Por lo tanto, el modelo
de transporte unidimensional generalizado (2.2) produce los balances de masa, energia y
momento que describen la variacidén axial y temporal de concentraciones, temperaturas y
velocidades de flujo en cada fase termodinamica.

Almacenamiento Conveccion Dispersién Generaciéon
~ =~ ——
at‘Pﬂ = _(aZ : uﬂ‘Pﬂ) + (8Z : DfraZSDﬂ) + Sﬂ'((pﬂ'? I'), m™=4g,S (22)

Cabe senalar que los modelos de transporte generalizados (2.1)-(2.2) son formulados
en la escala macroscopica del sistema de procesos y tienen la misma estructura que los
modelos microscépicos que incorporan conviccion y difusiéon de las especies en una mezcla.
La diferencia yace en que la difusion de las componentes quimicas en la escala microscopica se
basa en leyes naturales exactas, mientras que el término de transporte dispersivo en el modelo
macroscopico (2.2) incorpora varios fenomenos fisicos que causan dispersion, como difusion
molecular, turbulencia, distribucién de tiempos de residencia a lo largo del reactor, entre
otros. Asi mismo, los efectos de las inhomogeneidades radiales en los equipos de procesos
son promediados e incluidos a través del término de transporte dispersivo (Taylor, 1953).

La dispersion longitudinal axial en reactores de lecho fijo y de lecho fluidizado captura
las fluctuaciones a pequena escala de la velocidad de flujo que produce una distribucién
estadistica de los tiempos de residencia del fluido interpretados como difusién por remolinos
en contracorriente. De forma anéloga, en un reactor tubular de una fase la dispersion es
causada por un grado de turbulencia uniforme de origen mecéanico. Por lo tanto, la dispersién
solo modela fenomenos de flujo de naturaleza estadistica, es decir, fluctuaciones elementales
de la velocidad, concentraciéon y temperatura que se repiten muchas veces a lo largo del
reactor.

Desde el punto de vista de la ingenieria de reactores quimicos, el coeficiente de dispersion
axial D constituye un parametro del modelo a determinar de acuerdo al tipo de lecho empa-
cado del equipo, régimen de flujo (laminar, transicion, turbulento), entre otras propiedades
fisicas del fluido. Por lo tanto, el grado de mezclado en el patréon de flujo de una corriente
en un reactor es modelado mediante el coeficiente de dispersién D.

El modelo de dispersion axial generalizado unidimensional (2.2) constituye la base del
esquema de modelado propuesto debido a que posee un buen compromiso entre simplicidad
y precision de prediccidn.



25

2.5. Modelo general en parametros distribuidos del reactor.

Para el proposito de modelado perseguido, el presente estudio supone que la conversiéon
de un combustible sélido a gaseoso se lleva a cabo de acuerdo a una red de reacciéon de
m reacciones, nff componentes reactivos, y nl componentes inertes (n; = nf +nl) en la
fase termodinamica 7 (solida o gaseosa), de acuerdo a la siguiente expresion en una forma
general orientada a la estequiometria de acuerdo a la notacion clasica de (Aris, 1965):

ST 71r+---+5271§,j927, =0, j=1,...m, ©®=g,s (2.3a)

R;(C,T), AH,

g = gas, s = solido

C.=[cf, ¢g - cn ] (2.3b)
c=[cl, cri',r=[1, 1,]" (2.3¢)

donde Q1 es la i-ésima componente de la fase m, s7; es el coeficiente estequiométrico del
i-ésimo componente {27 en la j-ésima reaccion de la fase m, R; es el j-ésima funcion de
velocidad de reaccion, T; es la temperatura de la fase m, AH; es el cambio de la entalpia
de la j-ésima reaccion, Cr es el vector con las concentraciones molares C (por unidad
de volumen) del i-ésimo componente en la fase m, y C es el vector de concentraciones de
ambas fases. El presente esquema supone que las cinéticas R; son irreversibles por lo que
las reacciones reversibles pueden ser tratadas como dos irreversibles para efectos de esta

representaciéon orientada a la estequiometria.

En términos de la descripcion orientada a la estequiometria de la red de reaccion (2.3),
los modelos distribuidos del gasificador de lecho movil (esquematizado en la figura 2.1)
desarrollados en estudios recientes (Di Blasi, 2000, 2004; Shwe, 2004) pueden ser deducidos
a partir del modelo generalizado de dispersion (2.2). En consecuencia, el punto de partida
del presente estudio es el modelo distribuido con dispersién formado por balances de masa y
energia representados por el siguiente conjunto de ecuaciones diferenciales parciales (EDPs)
sobre los dominios espacial axial (0 < Z < L) y temporal (' > 0):

0pCy =TY{C Y+ G)(C,T), i=1,..,ns (2.4a)

CSC;@/TS =T3{Ts} + QR(C, T) — Qsu(T) — Qsg(T) (2.4b)

owCy =T {CI} +G7(C,T), i=1,..,ng (2.4¢)

CyCopTy = T{Ty} + QR(C, T) — Qgu(T) + Qse(T) (2.4d)
Condiciones a la frontera

Z=0: By{Cs} =0, B%{Cg} =0, Bj{Ts} =0, B?I{Tg} =0 (2.4e)

Z=L: 0;Cs=0, 8209 =0, 041s=0, 6zTg =0 (2.4f)
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Condiciones iniciales

t'=0: C4(Z,0) = Cg Ts(Z,0) = Ty, (2.4g)
Cy(Z,0) = Cyic T,(Z,0) = Ty 2.4h)
donde
Gr(C,T) =) sI/Ri(C,T), i=1,.,nf (2.5a)
j=1
NRm
QR(C,T)=—- > AH;R;(C,T), w=g,s (2.5D)
j=1
6(1 — «
Qu(T) = Aughig (DT~ T,]. Ay = 20 %) (2.50
P
4
Qﬂ'w(T) = Avhww(T) [Tw - Tw]a Av = = (25(?1)
Dr

GT es la i-ésima velocidad de generacion (produccién o consumo) de moles por unidad de
volumen del componente en la fase 7, Q% es la velocidad de generacién de calor por unidad
de volumen en la fase m debido a las reacciones, (4 es el término de transferencia de calor
entre la fases, y Q4 es la velocidad de intercambio de calor entre las paredes del reactor y
la fase .

I't; (o I'};) (definido en la tabla 2.1) es el operador de transporte convectivo-dispersivo
de masa (o de calor) para la fase 7, ug (0 us) es la velocidad convectiva del gas (o solido),
Dy es el coeficiente de dispersion de masa de la fase gas, /\frf ! es la conductividad térmica
efectiva de la fase m, D, es el coeficiente de transporte dispersivo de calor de la fase 7
relacionado con la conductividad efectiva mediante la ecuacion (2.6), Cr es la concentracion
molar total de la fase 7, y C es el calor especifico de la fase 7 (ver la tabla 2.4 para consultar
la nomenclatura y unidades de las variables utilizadas). Los operadores de frontera para los
balances de masa BY, y de calor B}, en la fase m se encuentran definidos también en la tabla
2.1.

)\frff

T

H= -
C-Cx

(2.6)

Cabe senalar que las ecuaciones de temperatura provienen de una ecuacién de balance
de entalpia de cada fase, en el que se han sustituido las ecuaciones de balance de masa de
las especies quimicas (Badillo-Hernandez, 2009).

Resulta fundamental resaltar que el movimiento axial descendente de las particulas del
solido en el lecho del reactor es producido por el efecto combinado de la gravedad y la reduc-
cion del tamano de particula debido a las reacciones de gasificacion heterogéneas (tiempo
caracteristico lento). La escala de tiempo de la hidrodinamica es rapida en relacion con la
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Tabla 2.1: Operadores del modelo del reactor de lecho movil (2.4).

Operadores de frontera

B {x} := DyOzx — ug4 {x — er

Bi{x} =x—x,

BI AT, } o= D507 Ts — un [Tﬂ - Tm}

Operadores de transporte

I {x}(C,T):=09z( —uy(C,T) x+ DMBZX>

F3(xHC, T) 1= 07— u(C,T) x)

7 {T,}(C,T) := az( — 1 (C, T)CrCx(Ty — Tp) + A 8ZT7F) +
9z [CxCiur(C,T)] (T — Tp)

escala de tiempo de los procesos de intercambio de masa y energia del reactor, por lo que la
mayoria de los modelos previos (Amundson y Arri, 1978; Di Blasi, 2000; Gobel et al., 2007)
de gasificadores de lecho moévil no incorporan ecuaciones de momento.

El comportamiento dominante de la velocidad del s6lido se supone gobernado por una
ecuacion de balance de masa que modela los cambios de volumen de las particulas por el
consumo total del combustible solido (Badillo-Hernandez y Alvarez-Icaza, 2010):

NRs ns
0pCs + 07C5us(C,T) =0, Y Y s7,R;(C,T) (2.7)

j=1 i=1
De forma anéloga, el comportamiento esencial de la velocidad del flujo axial descendente

del gas estd determinado por la ecuacién de continuidad molar del gas:

0pCy + 07Cqug(C,T) =g » > 5! R;(C,T) (2.8)

j=1i=1

Con las condiciones de frontera correspondientes:

Z=0: Cg(O,t/)ug(O, t = Cyelge, Cs(0,t)us(0,t) = Cyetige (2.9)

donde Tie, Cse, Tye, Cge (tabla 2.1) son las temperaturas y concentraciones de la fase
solida y gaseosa de los flujos reactantes alimentados al reactor respectivamente, mientras
que Uge (0 uge) es la velocidad de flujo de alimentacion del reactante sélido (o gaseoso).
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Tabla 2.2: Cinéticas intrinsecas de reaccion del caso de estudio.

Pirolisis

CoHpOy £1,0.54C 4 0.12C0 + 0.083C 0 + 0.098H, + 0.273C Hy + 0.064H0 (R1)
Combustiéon de carbonizado
C+0:200, (Rs)
Reducciéon de carbonizado
C+COy 22200  (Rs)

C+ H0 5 cO+ Hy (Ra)
Water gas shift

CO + Hs0 £5 COs + Ho  (Rs)
COs + Hy 25 CO+ H,O  (Rs)
Oxidacion de gases

200 4+ 0; 25,200, (Ry)

2H, + 02 255 2H,0 (Rs)

2.6. Problema de modelado.

Estudios recientes acerca de gasificadores de lecho movil (Di Blasi, 2000, 2004; Rogel y
Aguillon, 2006; Gobel et al., 2007) han analizado el comportamiento en estado estacionario y
algunos aspectos de la dindmica mediante aproximaciones numéricas del modelo distribuido
(2.4) utilizando diferencias finitas, volumen finito y software especializado de dinamica de
fluidos computacional (DFC) con mallas espaciales suficientemente densas. Los modelos
subyacentes estan compuestos de 100 a 500 volimenes de control (nodos internos de la
malla espacial) dando lugar a sistemas de 1800 a 7000 EDOs. A pesar de que estos modelos
han proporcionado resultados significativos en relaciéon al desempeiio del reactor de lecho
empacado, estudios tratables subsecuentes sobre disenio de estrategias de control, monitoreo
y diseno de equipo requieren del desarrollo de modelos de orden reducido y baja sensibilidad
a errores de modelado en los parametros.

Especificamente, el presente estudio se enfoca en el diseno de modelos dindmicos con el
menor nimero posible y el acoplamiento minimo (interacciéon minima necesaria) de EDOs a
la luz de la incertidumbre exhibida por los modelos de alto orden capaces de capturar y des-
cribir aspectos cualitativos del comportamiento no lineal como la estabilidad, multiplicidad
y bifurcaciones de estados estacionarios, asi como, la estatica y la dindmica cuantitativa-
mente con un grado de precisién requerido por el objetivo de modelado especifico: sintesis
de observadores y controladores, disenio de condiciones de operaciéon y de equipo del proceso
de gasificacién en reactores de lecho empacado movil.
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2.7. Caso de estudio.

Con el objetivo de ilustrar, probar y comparar el esquema de modelado propuesto, se
selecciona un caso ejemplo estudiado previamente mediante experimentos y simulaciones
(Di Blasi, 2000): un gasificador de biomasa de flujos paralelos descendentes a escala piloto
(Dr = 0.45m y L = 0.5m). La conversion de biomasa a gas de sintesis es descrita por
un modelo de nticleo de particula contrayente (Di Blasi, 2000) en términos de los nimeros
Schmidt (S¢) y de Reynolds (Re) del lecho empacado y la red de reaccion tiene: (i) ng =7
componentes de la fase gas (nf = 6 componentes reactivos y né = 1 inerte: Na), (ii) ns =
R _
R =
(iii) las m = 8 cinéticas de reaccién enumeradas en la tabla 2.2, y (iv) sus correspondientes

n 2 componentes de la fase sélida (biomasa cruda C,HyO4 y biomasa carbonizada C'),
funciones de velocidades de reaccién (R;) listadas en la tabla 2.3.

La red de reacciones quimicas utilizada en el caso ejemplo del gasificador de biomasa
(tablas 2.2 y 2.3) tiene de 2 a 4 reacciones menos comparada con estudios previos (Ro-
gel y Aguillon, 2006; Di Blasi, 2000), de acuerdo a las siguientes consideraciones basicas
fisicoquimicas:

1. La evaporacion de la humedad del combustible s6lido alimentado es instantédnea debido
a la alta temperatura dentro del reactor por lo que la fracciéon de vapor de agua
proveniente de ella se incorpora a la fase gaseosa mediante la condicién de frontera de
entrada de la componente Xgo0.

2. La reaccién de pirdlisis secundaria de los alquitranes sucede instantdneamente, por lo
tanto es posible omitir su cinética en las ecuaciones de balance.

3. Las reacciones de combustion de metano y alquitranes secundarios no tienen un aporte
esencial o determinante en la cinética del proceso de gasificacion para los propositos
de modelado perseguidos.

4. La reaccion de hidrogasificacion (reduccion de carbonizado con Hs) es demasiada
lenta en esta clase de reactores de gasificacién por lo que se desprecia su efecto en los
balances del modelo global.
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Tabla 2.3: Funciones de tasas de reaccion.

Rj = r;(T)f;(C)

R; | k(1) fi(C)

R1 ky s

Ra | vp < kifz?m ) cf

Rs | vp < FEa ) &1

Ra | vp ( kﬁf/?m ) s

Rs ks cic?
R ke cicy
Ry k7 cicy(cg)?
R ks Iy

—E]-
k; = Ljeur

L;, E;: (Di Blasi, 2000)

j— 2.06ug p,—0.575 .~ (2/3)
Qg

_ _Hg _ dppgug
Se= pgDn? Re = Hg

dy, = [(1 - Xash)XC + Xash]l/gdpo
6(1—ay)
P

_ Us —
Xo = Vp =
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La concentracion molar total del gas (Cy) y la densidad del gas (pg) son determinadas
mediante la ley del gas ideal de acuerdo a la siguiente expresion:
P,

Cy = Z/ﬁ? pg = CqW, (2.10)

donde Py, W, son la presién y el peso molecular promedio de la fase gas.

Debido a que la escala de tiempo caracteristica hidrodinamica es rapida en relaciéon a las
escalas de tiempo de masa y energia, el comportamiento dominante de la velocidad del flujo
axial descendente del gas es dictado principalmente por su expansién debida al aumento de
temperatura de acuerdo a la ley del gas ideal (2.10) y a la transferencia de masa del sélido
al gas mediante las reacciones heterogéneas de acuerdo a la ecuaciéon de continuidad molar
del gas:

m Ng
0y Cy + 07Cug(C,T) =g » > s (2.11)
1

7j=1 1=

De forma anéloga, se utliza la ecuacién de continuidad del carbonizado para obtener la
velocidad de flujo del s6lido:

Cedzus(C,T) = — (Ro(C, T) + R3(C, T) + Ra(C,T)) (2.12)

donde C¢ es la concentraciéon de carbonizado en el lecho empacado.

La expresion (2.12) establece que la densidad del sélido es afectada tnicamente por las
reacciones de pirdélisis, mientras que las reacciones de combustiéon y gasificaciéon de carboni-
zado producen cambios estructurales modelados como variaciones de velocidad en ella (Di
Blasi, 2000).

Los pardmetros de las cinética quimica y de transporte
(fg, )\gff ATy son tomadas de (Di Blasi, 2000) v (Badillo-Hernandez, 2009):

T, 2/3
fg = 1.98 x 10~ (300> (2.13)
XAT = N =48 x 107477 (2.14)
X = dyhry + Xs/ (dprs) +if43(1 —1.2a,) (2.15)
Arg = doeg T €g = 0.05 (2.16)
Ars = 40’63T ;€5 = 0.85 (2.17)

As = 0.0013 4 0.05 Ts +0.63 T\’ (2.18)
N 1000 7\ 1000 '



32

Una vez presentados los antecedentes, el problema de estudio y el caso ejemplo en el cual
se ilustrara la estrategia de modelado propuesta se explicaran en los 3 capitulos siguientes
los conceptos y herramientas de simplificacién y reducciéon de modelos que se aplicaran
al modelo distribuido del reactor de gasificacion, asi como sus alcances y limitaciones en
relacién con el objetivo de modelado.



Tabla 2.4: Nomenclatura

)\;f f
hw
Ay
Asg
Ar

Concentracion del componente i-ésimo de la fase w en kmol/m?
Temperatura de la fase w en K

Velocidad de la j-ésima reaccion en kmol/(m?s)

Cambio de entalpia de la j-ésima reacciéon en kJ/kmol
Velocidad axial de flujo de la fase m en m/s

Velocidad de flujo de calor total de ambas fases en m/s
Coeficiente de dispersion de masa del gas en m? /s

Coeficiente de dispersion de calor de la fase 7 en m?/s
Concentraciéon molar total de la fase = en kmol/m®

Calor especifico de la fase 7 en kJ/(kmol K)

Conductividad efectiva de la fase 7w en kW /(m K)

Coeficiente de transferencia de calor de las paredes del reactor con el lecho en kW/(m?K)

Area de transferencia de calor de la pared del reactor por unidad de volumen en m™*

Area de transferencia de la particula sélida con el gas por unidad de volumen en m ™!
Area transversal interna del reactor en m?

Diametro interno del reactor en m

Altura del reactor en m

Presion del gas en kPa

Viscocidad de la fase gas en kg/(m s)

Masa molar del i-ésimo componente de la fase 7 en kg/kmol

Factor de Arrhenius de la j-ésima reaccion

Energia de activacion de la j-ésima reacciéon en kJ/(kmol)

Constante universal de los gases en kJ/(kmol K)

Densidad de namero de particulas en m >

Diametro de particula en m™!

Area de particula en m?

Fracciéon molar de carbonizado

Fraccion molar de cenizas en la particula del carbonizado
Diametro de particula inicial en m ™!

Coeficiente de transferencia de masa entre fases en m/s

Maximo transporte de masa entre fases en m/s

33
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Capitulo 3

Estequiometria de la red de reaccion.

Nociones bésicas de la teoria de redes de reaccién relacionadas con la estequiometria
(Aris, 1965), (Feinberg, 1977) son explotadas y extendidas al reactor tubular de gasificacion
de lecho moévil en este capitulo con dos propésitos:

1. Sistematizar el método de biisqueda y construcciéon de un conjunto méximo de reaccio-
nes independientes a partir de una red de reacciones dada de un proceso de gasificacion.

2. Obtener un modelo con la minima dependencia de las velocidades de reaccién no linea-
les que facilite un anélisis subsecuente de estabilidad, asi como, diseno de controladores
y observadores.

Los dos sujetos del analisis estequiométrico que permitiré la consecuciéon de dichos objetivos
son: (i) la red de reacciones expresada en su forma orientada a la estequiometria, y (ii) los
balances molares de las especies quimicas (2.4a 'y 2.4c¢) del modelo distribuido del gasificador
de lecho mévil (2.4). Estos tltimos son expresados en una forma matricial-vectorial compacta
con el fin de facilitar la visualizaciéon y analisis de las dependencias o relaciones entre las
reacciones y los componentes quimicos en redes de reaccién de complejidad arbitraria. Sea
el conjunto de balances de masa de las especies quimicas del gasificador dado por:

OpCs =T%5,{Cs}(C, T) + STR(C, T) (3.1a)
Oy Cy =T9,{C4}(C,T) + S]R(C,T) (3.1b)
Ss = [si ], dim(Ss) = (m, nk) (3.1c)
Sg = [Sg,j]a dzm(sg) = (mvnf) (3'1d>
donde
R(C,T)=[ Ry, Ry, - R |,

ST (or ST) denota la transpuesta de la matriz estequiométrica de la fase solida (o gaseosa).
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En una forma méas compacta la ecuaciéon (3.1) se puede escribir como sigue:

oyC =Ty{C}+STR(C,T), I'y{C} = iCs} (3.2a)
I9{Ce}
ST
g7l — lssT , rank(S) = N, <m, nff +nff = N, =1, (3.2b)
g

donde S es la matriz estequiométrica aumentada total del sistema reactivo de dos fases
La matriz estequiométrica S provee la siguiente informacién en el contexto de sistemas
de reaccion:

1. Las relaciones de dependencia entre las reacciones, especificamente lineales para el
caso de coeficientes estequiométricos constantes.

2. Los efectos combinados de las reacciones sobre la dindmica de las concentraciones
molares del reactor.

El objetivo metodologico del anélisis de la estequiometria realizado en este capitulo consiste
en mostrar dicha informaciéon de forma clara para sistemas de reacciéon de complejidad
arbitraria.

De acuerdo a la teoria de redes de reaccion (Aris, 1965; Feinberg, 1977), la evaluacion
del rango de la matriz estequiométrica S (3.2b) acompanada de un procedimiento algebraico
lleva a una representacion simplificada del modelo en el sentido de que: (i) s6lo un conjunto
de N, reacciones independientes deben ser consideradas, y (ii) existen nf—l—nf combinaciones
de balances de masa de los componentes solidos (3.1a) y gaseosos (3.1b) para obtener una
particion de N, balances de pseudo-especies (combinaciones lineales de concentraciones de
especies originales) reactivas y ¢, balances de pseudo-especies no reactivas tal que N, + ¢, =
nk +n§, la cual denominaremos representacion reactiva-no reactiva de los balances de masa
del reactor.

Cabe senalar que dichas consideraciones y conceptos de la teoria de redes de reaccion
son generales e independientes del modo de operaciéon (batch, semi-batch o flujo continuo) y
geometria (RCTA, tubular) del reactor. Sin embargo, la aplicacion directa de la representa-
cién reactiva-no reactiva a los balances de masa del gasificador de lecho movil (3.1a)-(3.1b)
combinaria dindmicas de las componentes sélidas y gaseosas en los balances de las pseudo-
especies, impidiendo la reduccion de orden del sistema distribuido (2.4) mediante la hipotesis
de estado cuasi-estacionario del gas que se desarrollara en el préoximo capitulo. Por lo tanto,
la representacion simplificada del modelo se lleva a cabo en cada fase por separado en el
presente esquema de modelado.

3.1. Conjunto de reacciones independientes.

La evaluacion del rango N, de la matriz estequiométrica S permite determinar el grado de
dependencia entre las reacciones consideradas. Si la matriz S es de rango completo (N, = m)
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entonces todas las reacciones de la red son independientes y necesarias para describir su
efecto en la evolucién espacial y temporal de las concentraciones de los componentes del
sistema. Por el contrario, si N, < m entonces:

1. Existen NN, reacciones linealmente independientes, en el sentido de que s6lo N, reac-
ciones son necesarias para describir la red de reaccién y m — N, reacciones proveen
informacién redundante desde el punto de vista de la estequiometria.

2. Es posible construir un conjunto de N, reacciones independientes mediante combi-
naciones lineales de las reacciones originales e investigar su efecto sobre un conjunto
especifico de combinaciones de concentraciones.

Una forma sistematica estandar de construir un conjunto de N, reacciones independientes
consiste en aplicar un procedimiento de eliminacion de Gauss-Jordan a la matriz estequio-
métrica (Aris, 1965; Feinberg, 1977) para obtener la forma escalonada reducida por filas de
la matriz S.

De forma analoga, el presente estudio aprovecha la factorizacién de rango basada en la
matriz escalonada reducida por filas de S (3.3a) para obtener una nueva matriz estequiomé-
trica truncada S y el correspondiente vector de velocidades de reaccién N en términos del
conjunto de reacciones independientes.

st =8 M (3.3a)
dim(8) = (N,,nf + nf), dim(M) = (N, m)
T ST R
St =1 | dim(Sz) = (Nr,ng),
g
rank(Sy) = Ny = min(N,,nl') ©=s,g (3.3b)

donde 8§ esté formada por las IV, columnas pivote de S y M es construida con las N, filas
no cero de la forma escalonada reducida por filas de S. Por lo tanto, el vector de velocidades
de generacion

G.(C,T) =S8 N(C,T), N(C,T) := MR(C, T) (3.4)

puede ser escrito en términos del nuevo vector A con las velocidades de reacciéon indepen-
dientes estequiométricamente.

En consecuencia, las nuevas matrices estequiométricas (S5, S4) de rango completo (3.3b)
son el punto de partida de la siguiente representaciéon reactiva-no reactiva de los balances
de masa del reactor, la cual permitird visualizar en forma clara el efecto de las reacciones
independientes sobre un conjunto especifico de pseudo-especies (combinaciones lineales de
concentraciones originales).
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3.2. Representacion reactiva-no reactiva de balances molares

por fase.

En esta secciéon se deduce una representacion simplificada de los balances molares de
las especies quimicas aplicando el analisis estequiométrico de la teoria de redes de reaccién
(Aris, 1965; Feinberg, 1977) en cada fase termodinamica por separado a fin de mantener las
dindmicas del gas y del s6lido independientes y poder reducir el orden del sistema distribuido
mediante la hipotesis de estado cuasiestacionario del gas realizada en el siguiente capitulo.

Si el nimero de componentes de la fase m excede el naumero de reacciones que involucran

R > N,), entonces existe un conjunto de nff — N,

a componentes de la misma fase (ny

R

- concentraciones de las componentes de la fase 7, o de

combinaciones lineales de las n
forma equivalente, un cambio de coordenadas de las concentraciones:

- P,C, (3.5)

tal que los balances molares (3.1) son transformados en la forma reactiva-no reactiva:

Oy W, =T%,{W,}€,T) +Rs(€,T) (3.6a)
OyEs = T5,{E}(€,T) (3.6b)
Oy Wy =T {W HE T) + Ry(C, T) (3.6¢)
OBy =TI, {E,}(€,T) (3.6d)
R,(¢,T) = PESTN(C,, C,, T) (3.6¢)
R,(€,T) = PISIN(C,,C,, T) (3.6f)
¢=[wI, eI, wI, E]"
W W
C:=P;'| °|, Cc,=P 1| ¢ 3.6
ES g g Eg ( g)
donde
T7T On n R
P, = B | P (3.72)
OZRXnI In7I'r ’P7]:[
dim(Py) = (Nr,ny),  dim(Py) = (ng — Nx,ny)

W, = [ wr, W, o WE ]T (3.7b)
E.=[el, TI] sn=g.s (3.7¢)
E.=[ &, €7, E% n | (3.7d)
=17, 7, - I, ] (3.7e)
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W es el vector de concentraciones reactivas de la fase 7, E; el vector que contiene el vector
de concentraciones no reactivas £, y el vector de concentraciones de las especies inertes Z,
I, es la matriz identidad de tamaiio nZ, 0,7 ,1 €s una matriz de ceros de tamano nfxnl,
PLE vy PY son las matrices de cambio de coordenadas de concentraciones correspondientes

a las pseudo-componentes reactivas y no reactivas, respectivamente.

Las matrices P2 y PY . que determinan la particion del espacio de concentraciones en
reactivo y no reactivo (3.7a), pueden ser encontradas por inspeccion (Aris, 1965; Amundson
y Arri, 1978) combinando las ecuaciones de balance molar (2.4a y 2.4c) de forma que la de-
pendencia de los términos no lineales de reaccién se reduzca o elimine en un ntimero maximo
de balances. Sin embargo, el método de inspeccién no es adecuado si la red de reaccién es
compleja y existe un cierto grado de incertidumbre en algunos coeficientes estequiométricos.

Una diversidad de herramientas de &lgebra lineal se pueden aplicar para encontrar la
matriz de transformacién P, con base a la descomposiciéon de espacios nulos y rango de SZ.
En vista de la incertidumbre de algunos coeficientes estequiométricos (los parametros de la
pirdlisis o devolatilizacion en especifico), se utiliza en este estudio un cambio de coordenadas
orientado a robustez, basado en la descomposicion de valores sigulares (DVS). Para este
proposito, la DVS de la matriz estequiométrica truncada SZ es escrita de la siguiente forma:

sT-u,x, vl (3.8)

donde U, (o V) es una matriz unitaria de dimensiones n x nff

(or Nz x N;) cuyas columnas
son los vectores singulares izquierdos (o derechos) de 8L, X es la matriz diagonal con los
valores singulares de SL. Asi pues, las matrices P y PY determinadas por medio del

método de DVS son:

PR S+
Tr= P?V = L” (3.9)

donde LI es construida a partir de las tltimas ¢, columnas de U, y S} es obtenida de
acuerdo a la siguiente expresion:

St=v,ztul (3.10)

donde ¥ es la matriz pseudo-inversa de X, la cual se obtiene tomando el reciproco de
cada elemento de la diagonal que no es cero, dejando los ceros en su lugar y transponiendo
la matriz resultante.

La representacion simplificada de la dindmica de las concentraciones permite analizar el
efecto individual de cada reaccion independiente (una combinaciéon especifica de reacciones
originales) en la evoluciéon temporal y espacial de la concentracion de cada pseudo-especie
reactiva (una combinacion lineal de las concentraciones originales). Por lo tanto, los elemen-
tos de la matriz de trasformacion 'Pf determinaran sobre que componentes originales tiene
un efecto predominante una cierta reaccién independiente y sobre cuales su efecto es menor
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Tabla 3.1: Conjunto de reacciones del caso ejemplo de gasificacion de biomasa

R; +s1,;8 +s3,;43 +S£1],j of +Sg,j Qf +5g,jﬂg +SZ,jQZ +Sg,j QF +5g,ng =0
Ry —CoHpOy4 +0.54C 4+0.098H2 +0.119CO  +0.083CO2 +40.273H20 +0.064C Hy
R -C —02 +CO9

R3 —-C +2C0O —CO2

R4 —-C +Ho +CO —H>O

Rs +Ho —-CO +COo —H>O

Rg —Ho +CO —CO2 +H>O

R~ —09 —2C0 +2C 09

Rg —09 —2H> +2H>0

e incluso despreciable.

En particular, cuando nZ

< Ny, el cambio de coordenadas (3.5) no es necesario en la
fase m y los correspondientes balances molares de (3.6) solo tienen parte reactiva porque

tenemos que:

&, =W,=C,, P,=1,. (3.11a)
R,(¢,T)=8,N(C,T) (3.11b)

3.3. Estequiometria de la gasificaciéon de biomasa.

Los conceptos de redes de reacciéon vinculadas con la estequiometria se aplican al caso
ejemplo para ilustrar las relaciones de dependencia de las reacciones y la dinamica de las
concentraciones de las especies quimicas en una representacion simplificada.

La matriz estequiométrica correspondiente a la red de reacciones de la gasificacién de
biomasa es construida con la ayuda de la tabla 3.1:

-1 0 0 0 0 0 0 0]
054 —1 -1 —1 0 0 0
0O -1 0 0 0 0 —1 -1

1

1

1

. 1
g7 _ | 0098 0 0 (3.12)

0.119

0 0

0.083 1 - 0 -1 2 0
0273 0 0 -1 -1 1 2

| 0064 O O O O O 0 O

T 4 : R _ T T 143 R _
donde Sy estd formada por las primeras ng* = 2 filas de S* y Sy por las tltimas n = 6
filas de S7.
Resulta importante recordar que las consideraciones estequiométricas de la red de reac-

R componentes quimicas reactivas,

ciébn que a continuacién se realizan sblo consideran las n
debido a que las especies inertes no participan en ninguna reacciéon.

Al evaluar el rango (3.13) y por inspeccion de la matriz estequiométrica del caso de estu-
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dio (3.12) se encuentra que hay N, = 4 reacciones independientes y componentes reactivos
del total de especies (gaseosas y solidas).

dim(S) = (8,8), N, =rank(S)=4, i =4 (3.13)

Con base en la forma escalonada reducida por filas de ST, la nueva matriz estequiométrica
truncada & para el caso ejemplo esta formada por el conjunto de las primeras N, = 4
reacciones (R; — Ry) de la matriz estequiométrica original S (3.12):

sy
ST = sT| dim(8) = (8,4), rank(S) =4 (3.14)
[©g
donde:
-1 0 0 0
ST = ,rank(Ss) =2
054 -1 -1 -1
[ 0 -1 0 0]
0.098 0 1
A1 2 1
85 _ | 090 ,rank(Sy) =4
0.083 1 -1 0
0273 0 0 -1
0064 0 0 0|

De acuerdo a este resultado existen 4 reacciones redundantes en la red de reacciones de
gasificacion de biomasa (tabla 3.1), implicando que las tltimas 4 reacciones (water gas shift
y combustiones de los gases) son dependientes y pueden ser escritas como combinaciones
lineales de las 4 primeras.

En el presente estudio, el conjunto de reacciones independientes es provisto por la facto-
rizaciéon de rango de la matriz S” (3.3a) a partir de su forma escalonada reducida por filas
eliminando las filas de ceros:

[en}
[es}
[an)
[es}
[an}

(3.15)

S O O =
o O = O
O = O O
— [a)
= (a]
|

— [a)
o —
|

[\

El vector N con las N, = 4 velocidades de reaccion independientes correspondientes
esta dado por la ecuacion (3.16), en el entendido de que tal representacion es realizada para
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propésitos de robustez y no para interpretacién quimica.

Ri1
R R R
NEeT) = | R2+ TR (3.16)
3—Rs5+Rg—R7+ Rs

R4+ Rs —Rg — 2Rg

En consecuencia, la primera reaccién independiente es la pirdlisis y las tltimas tres
reacciones independientes son combinaciones lineales del resto de las reacciones de la tabla
2.2.

Dado que nf

g
reactivas y las IV, = 4 pseudo-especies reactivas del espacio de concentraciones de la fase

gaseosa por medio del cambio de coordenadas lineal de concentraciones (3.7a)-(3.7¢), que
para el caso de estudio tiene la siguiente forma:

R
Ty 0O6x1 . T, = P]gv (3.17)

> Ny, se obtiene una particion de las 1, = 2 pseudo-componentes no

P, =

donde el elemento 1 de la matriz de transformacién P, corresponde a la concentracion del
componente inerte del gas N, ya que dicha transformacién incorpora todas las componentes
de la fase gas (reactivas e inertes).

La matriz ’Pf es calculada a partir de la pseudo-inversa obtenida mediante la DVS de
ST (3.10):

0.9 1.9 045 0.9 23 0.74
-0.65 -0.25 0.18 0.35 -0.08 —-0.06
—-0.22 -0.35 039 -0.22 0.04 -0.05

0.17 0.6 0.08 017 —-031 0.05

y 'Pév se construye de las dltimas 2 filas de la matriz Ug proveniente de la DVS de Sz; (3.8):

—-0.58 045 -0.29 -0.58 0.16 —-0.09

PN -1, =
g g [—0.11 —0.09 —0.06 —0.11 —0.14 0.97

Debido a que Ny = nf (3.11a) para el caso ejemplo del gasificador de biomasa no es
necesario un cambio de coordenadas de las especies sélidas, y por lo tanto se tiene que:

T
¢, =W,=C, C,=|[c, ¢ (3.18a)
R,(¢,T) =G, =STN(C,T) (3.18Db)
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Es importante enfatizar que el cambio de coordenadas de las concentraciones propuesto
no es tnico. Amundson y Arri (1978) muestran una transformacion de coordenadas obtenida
mediante inspeccién para un gasificador de carbén. Se trata de una red de reaccién similar
a la del caso del estudio de biomasa pero sin pirélisis.

Garcia Anaya (2014) propone un método para construir una matriz de transformacion o
una forma de combinar componentes que dota de sentido quimico a las pseudo-componentes
reactivas y no reactivas resultantes, con el objetivo de facilitar el entendimiento de la in-
fluencia de la red de reacciones en el desempeno de un gasificador de carbom.

En el presente capitulo se propuso un método sistematico para la selecciéon de un conjunto
maximo de reacciones independientes dada una red de reacciones.

Adicionalmente, se desarroll6 una representacion simplificada de los balances de masa de
las componentes quimicas para un reactor de dos fases de lecho empacado basada en la teoria
de redes de reaccion (Aris, 1965), (Feinberg, 1977). La simplificacion consiste en un cambio
de coordenadas de las concentraciones originales produciendo un modelo con la minima
dependencia de los términos de reaccién no lineales, propiedad que puede ser aprovechada
para anélisis de estabilidad, asi como para disefio de sistemas de control y observadores.
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Capitulo 4

Reduccion del modelo distribuido del
gasificador de lecho moévil.

Los reactores de gasificacién son sistemas dindmicos que manifiestan en su comporta-
miento la presencia de multiples escalas de variacién tanto en el tiempo como en el espacio
como consecuencia de la interacciéon de procesos con velocidades caracteristicas muy distin-
tas entre si. Es por ello que los modelos de dichos reactores muestran una alta sensibilidad
vy mal condicionamiento a errores en datos de entrada y pardmetros. En el presente capitulo
se explota la propiedad de miltiples escalas de tiempo del modelo distribuido con disper-
sion del reactor de gasificacion (2.4) con dos propositos: (i) reducir su sensibilidad y rigidez
numérica, y (ii) simplificar y reducir el orden dinadmico (nimero de ecuaciones transitorias).

El objetivo de esta capitulo consiste en deducir un modelo de orden reducido en para-
metros distribuidos de un reactor de gasificacion con lecho empacado aplicando el método
de perturbaciones singulares estdndar descrito en la seccion A.1 del apéndice A al mo-
delo dindmico en pardmetros distribuidos del gasificador (2.4). De acuerdo a la teoria de
perturbaciones presentada en el apéndice B, el modelo simplificado obtenido debe heredar
propiedades estructurales del modelo completo pero no la alta sensibilidad y rigidez numé-
rica originada por la diferencia en las dimensiones (en el sentido de tamano o magnitud) de
los parametros y variables en las ecuaciones de balance del modelo completo.

El esquema de simplificacion de modelo se presenta en este capitulo de acuerdo a la
siguiente organizacion: se obtiene una forma adimensional del modelo (2.4), el cual tiene
la estructura del modelo estandar de perturbaciones singulares. Dicho modelo adimensional
permite identificar como variables rapidas a las concentraciones y temperatura del gas y
como variables lentas a la temperatura y concentraciones de la fase sélida debido a la gran
diferencia entre las densidades de la particula soélida y del gas. Después se presentan los
dos subsistemas en los que se descompone el modelo estandar: (i) el modelo reducido, que
representa la dinamica dominante (promedio) determinada por las concentraciones y tempe-
ratura del solido, y (ii) el modelo de capa limite, que captura las variaciones y desviaciones
del comportamiento promedio de las variables rapidas: concentraciones y temperatura del
gas. Finalmente, se aplica una hipotesis simplificante adicional al modelo distribuido del



44

gasificador en la forma adimensional: la velocidad de intercambio de calor entre fases es
infinita y por lo tanto, ambas fases tienen una misma temperatura.

4.1. Forma estandar de perturbaciones singulares.

El modelo en las variables originales puede ocultar la causa del comportamiento de dos
escalas de tiempo-espacio, mostrado por algunos sistemas, en el que algunas variables son
predominantemente lentas mientras que otras son répidas en una capa limite y lentas en
el resto del dominio. Dicha conducta se manifiesta como una alta sensibilidad y rigidez
numérica del modelo, haciendo complicado o incluso, intratable un analisis numérico del
mismo.

La base del método de reduccién de modelo consiste en proponer un cambio de coorde-
nadas de variables dependientes e independientes que lleve al sistema a la forma estandar
de perturbaciones singulares, en la que se evidencia la separacion de dos escalas de variacion
y el pardmetro singular que la origina. La transformaciéon de coordenadas mas sencilla y de
uso extensivo por su efectividad, es el escalamiento por constantes caracteristicas de las va-
riables. La identificacion de los pardmetros caracteristicos tiene su fundamento sistematico
en el analisis dimensional. Es por ello que el problema de reduccién de modelo utilizando
métodos de perturbaciones esté intrinsecamente ligado al anélisis dimensional del modelo

(Aris, 1999).

La forma adimensional de un modelo provee los siguientes beneficios:

1. Se observan con claridad las contribuciones relativas de las diferentes cantidades de las
ecuaciones de balance. Escribir el modelo en términos de pardametros adimensionales
permite comparar el efecto de cada proceso fisico-quimico (transporte convectivo,
dispersivo, reacciones, intercambios de calor, entre otros) en el balance, asi como,
el grado de interaccién entre ellos. De esta manera, se distinguen los términos de
importancia significativa y los términos despreciables de la ecuacién de balance.

2. Reduce el error de redondeo en la simulaciéon numérica del modelo. La manipulaciéon
de cantidades pequenas y grandes en una aritmética con precisién finita lleva a una
acumulacion significativa de los errores de redondeo de las operaciones individuales. En
este sentido, la normalizacién de un modelo trata de homogeneizar las dimensiones de
las variables y parametros para que los operandos sean del mismo orden de magnitud.

El primer paso del esquema de reducciéon de orden es normalizar las variables y los parametros
del modelo distribuido del gasificador de lecho empacado (2.4) y expresarlo en términos de las
variables adimensionales siguientes de forma anéaloga al estudio reciente (Baldea y Daoutidis,
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2007):
o G o G T T 7 el
S CS() ) CgO ) S 0 ) g TgO ’ L 9 L )
Ug Ug DM ff g D%
Vg = —, Vg = —, DM = ) Ds ) g
T ug’ T ug Do " Dy 1 Dipy
e PO < S |
o hsw() 7 s hng ’ > hng ’ C'pO ’ P C'pO ’
C C T,
s g _ tw (4.1a)

cs = Cg=—="—, N —
° 0507 g C'g()j s TnO

donde los denominadores en (4.1a) son las constantes caracteristicas de referencia seleciona-
dos de acuerdo a las condiciones de operacion especificas bajo estudio y D7 es el coeficiente
nominal de dispersion de calor de la fase 7 expresado en términos de constantes caracteris-

ticas previamente definidas:

Aso g _ A (4.1b)

DSy = ——— D =
Ho CsO CpO ’ HO CgO CpO

Los grupos dimensionales que surgen del escalamiento anterior de las variables del modelo

son definidos en la ecuacion (4.1c¢)

Da. — LR;(Cg0,Tno) _ AH} _ Cyougo _ Us0
aj e va—— Br] — 3 KM -~ €= )
ugOCg(J C’1001—‘90 Cisouso Ug0o
Lh Lh Lh
Stgw _ ngAv  Stew = swo Ay ’ Stsg _ 890"459 ’
ngCpgugo CgOCpOugO CgOCpOUQO
Lu 0 Luso Lu 0
Pey = —2, e = , Ped, =—9 4.1c
Do " Dy 1 Dy (19

donde Pejys es el namero de Peclet de masa para la fase gas, Pe; (o Pe;) es el nimero
de Peclet de calor de la fase solida (o de la fase gaseosa), Ste, (0 Stgy,) es el namero de
Stanton de intercambio de calor entre la pared del reactor y el solido (o entre la pared y el
gas), Stsg es el namero de Stanton de intercambio de calor entre las fases, Da; y B; son el
nimero de Damkholer y el incremento adiabatico de temperatura para la reacciéon j—ésima,
respectivamente.

El parametro de perturbacion singular € es un niumero adimensional que define el cociente
del tiempo caracteristico de conveccién del gas y el tiempo de residencia caracteristico del
solido, mientras que K es la relacion caracteristica entre el flux convectivo de gas (aire) y
el flux convectivo del combustible sélido alimentado.

La forma adimensional del modelo del gasificador esta dada por el siguiente sistema de
EDPs en términos de los operadores de transporte de la ecuacion (4.5):
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dics = 75 {cs}(e,m) +rs(c,m) (4.2a)
Oms = ti{ns}(c,m) + Per, i {ns}H(e,m) + Qrs(c, n) (4.2b)
cicy = (e} ) + B {eg)eum) + olem) (4.20
<Oy = TGy {ny e, m) + Pi%ﬁ?g{ng}(a n) + Qryle,m) (4.24)
c= [ cz, cg }T, C,=¢;Cro, Tpn=n:Tro, m=g,s (4.2¢)

con condiciones iniciales y de frontera adimensionales:

z2=0: /Bg{cg} =0, /Bs{cs} =0, /BHg{ng} =0, ﬁHs{ns} =0 (4‘2f)

z=1: 0,c=0, 0,c, =0, 0,1y =0, 0.ns =0 (4.2g)
C,; Te Ci T,

t=0: co(2,0) = —5 ng(2,0) = =5, c,(2,0) = =L n,(z,0) = =L 4.2h

( ) CsO n ( ) Ts() g( ) CgO 779( ) TgO ( )

donde los operadores de frontera adimensionales son definidos en la ecuacion (4.4) y los
términos fuente estan dados por las expresiones:

ri(c,n) =K ST Dar(c,n) (4.3a)
Ky
QTS(C?T’) :C s [_Stsghsg(n)(ns - 77g) - Stswhsw('rl)(ns - nw)] -
S&p
KM NRs
s | O Z BjDajrj(c,m) (4.3b)
S D ]:1
Ty (C’ 77) :Sg Da I'(C, TI) (43C)
1
Qry(c,n) :m [Stsghsg(n)(ns —1g) — Stgwhgw(n)(ng — )] —
g-p
1 NRg
e | > BjDajrj(c,m) (4.3d)
j=1

donde las m reacciones se han clasificado en N Rs reacciones heterogéneas desarrolladas en la
particula y IV Rg reacciones homogéneas del gas. Da es una matriz diagonal que contiene los
m nameros Damkholer (Da;), B, el vector de los m incrementos adiabaticos de temperatura
(Bj), y el vector de las velocidades de reaccion en términos de las variables adimensionales



47

son escritos a continuacién:

_ Tten = RlCT)
r= [rl, To, - T’m:| ; mi(e,n) = R;(Coo, Th0)
Cho=[ Cyo, Cyo, -+ Cypo |" (4.3¢)
Los operadores de frontera espacial estan dados por las siguientes expresiones:
N VAP
Bgi{x} = PeMaZX Vg [x xe] (4.4a)
BS{X} =X Xe (4.4b)
DQ
Brg{ng} := 0x1g — [779 - ne} (4.4¢)
DS
Brsins} = Pis 0:Ms — Us |:775 - 77(:‘i| (4.4d)
Los operadores de transporte son:
9 {x}(c,n) = 0. (vg(c, n) x) (4.5)
7y {x}(e,n) == 0. (Das(e,m) 0.x) (4.5b)
TSC{X}(C7?7) = _82 <VS(C7TI) X) (45C)
Tirs{ns} (e, m) = —0. (vs(c,n) 775) (4.5d)
1
g {ngHem) = — |0 (vale.meyen, —m0) ) + 0 [vole,meyef] (1, = o)
9Cp
(4.5¢)
f — L o.(c,0D d 4.5
THg{ng}(C,Tl) T Lg% CqCp Hg(Cﬂ?) z1g (4.5f)
9Cp
1
rhidnsem) = — [0 (vile,mesc(ng = m0) ) + 0 [vale, mescs] (n — )|
cscy
(4.5g)
7 — L 9. (et d 4.5h
THS{TIS}(C)T’) = 50z CsCp HS(Ca 77) 2Ms ( D )
cscy

La forma adimensional del modelo distribuido del gasificador (4.2) ha sido obtenida con
base en el hecho de que el tiempo de residencia promedio de una particula sélida de biomasa
o carbon mineral (1s = UL = 0(1000s)) es mucho mayor al tiempo de residencia promedio
del gas (7, = == = O(1s)) en un reactor de lecho empacado.

En consecuencia, el modelo normalizado (4.2) constituye la forma estandar de pertur-
baciones singulares del modelo distribuido del gasificador de lecho mévil, donde € = ng =
O(1073) es el parametro singular pequefio del modelo. En esta representacion es posible
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identificar las diferentes escalas de variacién de los términos transporte y de generacion de
las ecuaciones de balance, asi como, su contribucién relativa en el modelo.

De acuerdo al analisis basado en perturbaciones singulares, el modelo estandar (4.2)
evidencia una separaciéon de las escalas de tiempo cuando se toma el limite si ¢ — 0 del
mismo. Entonces, la escala de tiempo rapida del sistema aparece como una capa limite inicial
en las variables de temperatura del gas y concentraciones molares de los componentes del gas
cuyo comportamiento estd determinado por los balances (4.2¢) y por el balance de entalpia
del gas (4.2d). En consecuencia, las variables rapidas del sistema son las concentraciones de
las componentes gaseosas y la temperatura (entalpia) del gas.

Por otra parte, las variables lentas del sistema distribuido del gasificador son la tempe-
ratura de la particula y las concentraciones de las especies quimicas del sélido.

4.2. Modelo distribuido de orden reducido.

La escala lenta y dominante del sistema esté descrita por los balances de masa de las
componentes solidas y de la energia del sélido en el modelo general de orden reducido (4.6)
del reactor de gasificacion, el cual se obtiene al despreciar el efecto de la perturbacion € = 0
en el modelo adimesional (4.2). Es por ello que el modelo reducido es conocido también
como el modelo nominal en la escala lenta ¢ del modelo original (2.4).

Entonces, el modelo dindmico de orden reducido del reactor estd constituido por los
balances de masa de las ng componentes sélidas y el balance de energia de la particula de
un sistema de ng 4 1 representados por el sistema de EDPs sobre los dominios espacial axial
(0 < z < 1)y temporal (¢ > 0):

8tES = 50{68}(67ﬁ) + I‘S(E, ﬁ) = FS(Esvégaﬁsaﬁg) (463‘)

atﬁs = Tgs{ﬁs}(éﬂ ﬁ) + Tgs{ﬁs}(éa ﬁ) + QTS(E, ﬁ) = Fh(és’égaﬁsvﬁg) (46b)

1
Pej;

y las condiciones de frontera e iniciales:

z=0: Bs{Cs} =0, Bus{ns} =0 (4.6¢)

z=1: 0,c,=0, 0,7, =0 (4.6d)
Csz’c _ Tsi

t=0: €Cs(2,0)= , Tg(2,0) = =2¢ (4.6¢)
s0 TSO

El sistema dinamico distribuido (4.6a)-(4.6b) se encuentra acoplado con los balances de
masa y energia del gas en estado estacionario modelados mediante el sistema de ny+1 EDOs
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de segundo grado en el dominio espacial axial (0 < z < 1):
Cim V(= = L Dy —
0= {C}em) + 5 75 {CH(Em) +ry(C.7) (4.6f)
0= 76y T} (€.) + g hy ) ) + Qe (4.6¢)
con condiciones de frontera:

z=0: Be{cy} =0 Pug{n,} =0 (4.6h)
z=1: 0,¢,=0, 9.m,=0 (4.61)

Los operadores de frontera y de transporte adimensionales son definidos en las ecuaciones
(4.4)-(4.5), y los términos fuente estan dados por las expresiones de (4.3).

Una solucion del sistema de EDOs con condiciones de frontera (4.6f)-(4.6g) definen per-
files espaciales en estado estacionario de las concentraciones de las componentes del gas y
de su temperatura parametrizados en las variables lentas ¢, 7,, como se evidencia en las
ecuaciones (4.7)-(4.8).

Cgss(2, 1) 1= Cy(Cs(2, 1),

3(27 t)) = yg(ésaﬁs) (47)
ﬁgss(zvt) = ﬁg(és(z>t)a t

s(z’ )) = yh(ésaﬁs)

donde €g45(2,1) es el vector que contiene los perfiles espaciales en estado cuasiestacionario

ff especies gaseosas y ﬁgss(z, t) es el perfil espacial en estado cuasiestacionario de la

temperatura del gas.

de las n

Dicha solucion estacionaria (€4,7,) se sustituye en el sistema de ecuaciones diferenciales
parciales (4.6a)-(4.6b) para obtener el modelo dinamico de orden reducido correspondiente:

atés = FS(Esa YQ(ES? ﬁs)?ﬁsa yh(é&ﬁs)) (493“)
Oy = Fn(Cs,y4(Cs,7s), Tss Yn(Cs, 7)) (4.9b)

con las condiciones de frontera e iniciales (4.6¢)-(4.6e).

En consecuencia, las variables rapidas (Eg,ﬁg) estédn en estado cuasiestacionario porque
su estado estacionario (4.7)-(4.8) estd cambiando lentamente debido a que éste depende
de las variables de variacion lenta: (€s,7,). Por lo tanto, su comportamiento a largo plazo,
después de un intervalo de tiempo correspondiente a la rapida variacion (capa limite inicial),
est4 determinado por el comportamiento dindmico de las variables lentas (€s, 7).

En conclusion, la dindmica esencial del modelo distribuido es dictada por las variables
lentas del sistema: las concentraciones de las componentes solidas y la entalpia (temperatura)
del solido.

De acuerdo a la teoria de perturbaciones singulares, las variables de concentraciéon y
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temperatura de ambas fases del modelo reducido (€, 7)) estan relacionadas con las del modelo
completo (c,n) mediante las siguientes expresiones:

cs(z,t) =Cs(2,t) + O(e), Vte[0,t4]
1o(2, 1) = (2, 8) + O(e), 'Vt € (0,84
cg(z,t) =¢4(2,t) +O(e), Vte [t ti]
ng(z,t) =1,(2,t) +O(e), VL€ [te,t1], te=0() >0

De acuerdo a lo anterior, las condiciones iniciales correspondientes a las concentraciones
y temperatura del gas han sido eliminadas ya que se considera que dichas variables convergen
a su estado estacionario (4.6f)-(4.6g) con una velocidad infinita. Sin embargo, la validez de
ésta afirmacion depende del comportamiento de las variables rapidas en la capa limite inicial,
cuyo modelo es obtenido en la siguiente subseccion.

4.3. Modelo distribuido de capa limite.

El modelo que describe el comportamiento de las concentraciones y temperaturas de
ambas fases en la escala de tiempo répida 7 = t/e del modelo distribuido del reactor de
gasificacion (4.2) esta dado por el siguiente sistema de EDPs:

drcs = ¢ 15 {es}(e,m) + rs(c,m)] (4.11a)
O == |76 (b o) + iR} e m) + Qe m) (111D)
0.y = 7' {eshem) + o (e} e.n) +ryfe.n) (4.110)
0y = 7y s} e:) + o Ry (e,m) + Qrylem) (111)

Dicho modelo esta sujeto a las condiciones iniciales y de frontera adimensionales corres-
pondientes.

El modelo de capa limite (4.12) surge de despreciar el parametro de perturbacion € = 0
en el modelo del reactor en la escala de tiempo réapida (4.11), es decir, es el modelo nominal
simplificado en la escala de tiempo rapida del modelo original.



0-¢s =0
0:ns =0

N o 1 o .
Orcg = Tf{cg}(c, n) + ETgD{Cg}(Ca n) +14(c, M)
N 1 o s
Orilg = Ti1, Mg} (€, 1) + Bor THa g} (€77) + Qry (€. 1)
H

sujeto a las condiciones iniciales y de frontera correspondientes:

z=0: Bg{ag} =0, Bs{as} =0, BHg{ﬁg} =0, BHs{ﬁS} =0
z=1: 6zEg = O, 8zEs = O, az’?ig = 0, az;rv]s =0

~ Cq; - Te
T=0: CS(Z,O) - CZZOC = Csic, 778(270) = TZE = Tsic,
Ci T,
Co(2,0) = L2 77,(2,0) = =£<
g( ) CgO "79( ) Ty

o1

(4.12a)
(4.12b)

(4.12¢)

(4.12d)

(4.12¢)
(4.12f)

(4.12g)

De acuerdo al modelo (4.12), en la capa limite inicial las variables lentas (Cs,7s) estan
congeladas en sus condiciones iniciales (4.12g), las cuales definen perfiles espaciales iniciales.
De esta manera, este subsistema se encuentra desacoplado en el tiempo de las variables

lentas, es decir, la evolucién temporal de las concentraciones y temperatura del sélido no
afecta el comportamiento de las variables rapidas en la capa limite denotadas como (Cg, 7).
Entonces, el modelo de capa limite s6lo describe el comportamiento de la componente de
rapida variaciéon del modelo completo, la cual sblo esta presente en las concentraciones de

las componentes y entalpia del gas:

~ ~ ~ ~ 1 ~ ~ -
9-Cq :Tgc{cg}(csim Cg; Nsics Mg) + ETgD{Cg}(Csim Cy Nsics Ng)+

I'g(CsiCa Ega Nsics ﬁg)
87-779 :THg{ng}(CsiCa Cg, Nsics ng) + Pe? THg{ng}(csiC’ Cg; Nsic) 779)+
H
QTg(Csz’Ca Ega Nsics ﬁg)

sujeto a las condiciones iniciales y de frontera correspondientes:

(4.13a)

(4.13b)
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z2=0: pg{cg} =0, Bug{nyg} =0 (4.13c)
z=1: 0,¢4=0, 0.1y =0 (4.13d)
C,i Ty

T=0: C4(2,0) =225 7,(z0) =L 4.13e

g( ) Cg(] 779( ) Tg(] ( )

El estado estacionario del modelo de capa limite esta dado por la expresion:

EQSS(Zv T) =Yg (CSiC) nsic) (4.14)
ﬁgss(zy T) = yh(csica 7732'6) (4.15)

El comportamiento dinamico a largo plazo (cuando 7 — o) del modelo de capa limite
definira la validez del modelo de orden reducido porque para un tiempo finito ¢ despies
de la capa limite inicial 7 — oo cuando € — 0. Por lo tanto, la existencia, unicidad y
estabilidad del estado estacionario (4.14)-(4.15) del subsistema rapido de capa limite (4.13)
son propiedades fundamentales que constituyen condiciones suficientes para la validez del
modelo reducido. Especificamente, si el estado estacionario (4.14)-(4.15) del modelo de capa
limite es tinico, exponencial y uniformemente estable en (cg,7s), entonces se garantiza que
(4.10) y que Vt € [0, 1]:

cs(z,t) =Cs(2,t) + O(e)
ns(2,t) = 7(2,1) + O(e)
Cg(2,1) = C4(2,1) +C4(2,1) + O(e),  Cy(2,1) = €4(2,7) = ¥g(Csic; Nsic)
ng(2,1) = Mg(2, 1) +74(2,8) + Oe),  Ng(2,t) = 7g(2,7) = yn(Csics Nsic)

donde (c4,7,) es la respuesta transitoria inicial rapida en la capa limite de las variables de
concentraciéon y temperatura del gas.

La hipoétesis de estado cuasiestacionario para las variables de temperatura y concentra-
ciones de especies de la fase gas produce un modelo distribuido de orden reducido (4.6),
el cual constituye una aproximacion simplificada del modelo original (4.2). El anélisis de
perturbaciones singulares realizado en esta seccién es el fundamento sisteméatico de dicha
hipétesis, en el sentido de que proporciona un estimado del error de la aproximaciéon y bajo
qué condiciones se garantiza dicha estimacion, es decir, la validez del modelo reducido.

4.4. Equilibrio térmico entre fases.

Las variables rapidas (Cy,T,) del modelo distribuido del reactor de gasificacion (2.4) ex-
hiben un comportamiento en dos escalas de tiempo: un transitorio rapido en una capa limite
inicial y una respuesta lenta para el resto del tiempo, de acuerdo al analsis de perturbaciones
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singulares con el parametro ¢ = u . Es decir, la separaciéon en dos escalas de tiempo del
sistema es una consecuencia de la dlferenaa de velocidades de flujo axial entre las fases, la
cual es, a su vez, causada por la diferencia de densidades entre las fases (Cs > Cy).

Ademas de la capa limite inicial en los perfiles temporales de las variables del modelo del
gasificador, éstas pueden mostrar capas limites de frontera e internas en sus perfiles espacia-
les debido a la coexistencia de procesos fisico-quimicos rapidos (reacciones de combustion,
pirolisis, intercambio de calor entre fases, etc.) y lentos (reacciones de gasificacion) en el
término fuente de las ecuaciones de balance de masa y energia. Una hipétesis simplificante
que reproduzca el comportamiento esencial de las variables del modelo puede ser deducida
y analizada desde el punto de vista de perturbaciones singulares para reactores donde pre-
valece la conveccion (Countou-Carrere y Daoutidis, 2008). Sin embargo, no es posible una
extension directa de dicho método de reduccién de modelo para reactores donde el transporte
por conveccién y difusion o dispersion son comparables.

Esta subseccioén se enfoca en la hipotesis simplificante de equilibrio térmico entre fases en
el modelo distribuido (2.4) del reactor de gasificacion, la cual se debe a la rapida transferencia
de calor entre la particula y el gas circundante en relacién al tiempo de residencia promedio
del gas. Este hecho se evidencia en el modelo adimensional (4.2) con un namero de Stanton
de interfase grande Stgy > 1.

El intercambio de calor por conveccion y radiacién entre las fases es poco en la mayor
parte del reactor excepto en una zona muy reducida (capa limite de frontera) cerca de la
entrada (cima) de un gasificador de flujos descendentes concurrentes por lo que el promedio
espacial de la diferencia entre las dos temperaturas es bajo, alrededor de 5°C de acuerdo al
estudio realizado por Gobel et al. (2007). Por lo tanto, la zona de mayor diferencia entre
las temperaturas solo se desarrolla en la zona de combustién del reactor. Sin embargo, de
acuerdo a los estudios de (Amundson y Arri, 1978; Caram y Fuentes, 1982) en un reactor
de gasificacion de flujos en contracorriente existen dos zonas en las que la diferencia de
temperatura entre las fases es importante: (i) en la capa limite de frontera que se forma
en la cima del reactor, la cual define la separacién entre la zona de precalentamiento del
combustible solido y la zona de gasificacion, y (ii) en una capa limite interna ubicada en la
separacion entre la zona de combustion y zona de precalentamiento del gas, en una vecindad
del fondo del reactor.

De acuerdo a las consideraciones anteriores y con el objetivo de obtener un modelo sim-
plificado con sensibilidad reducida, se supone que la velocidad de transferencia de calor entre
fases es infinita y por lo tanto las temperaturas son iguales. El modelo simplificado resultan-
te de la hipotesis simplificante de equilibrio térmico se obtiene al igualar las temperaturas
(Ts =T, =T) en las ecuaciones de balance de energia de cada fase (2.4b),(2.4d) del modelo
distribuido (2.4) y sumar dichos balances para tener un balance de energia total:
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9y Cy = I3,{C,} + G,(C, T) (4.16a)
CproyT = Ti{T} + Qrr(C,T) — Quu(T) (4.16b)
0y Cy =T9,{C,4} + G4 (C, T) (4.16¢)
Cpr = CsC5 + CyCY (4.16d)

Condiciones a la frontera

Z=0: By{Cs}=0, Bj{Cy} =0, Bu{T}=0
Z=1L: 8;C,=0, 0;Cy=0, 0;T=0

Condiciones iniciales
t'=0: C4(Z,0) = Csyje, Cy4(Z,0) = Cyic, T(Z,0) = agTyic + asTsic := Tic (4.16¢)

Los términos fuente del modelo simplificado resultante son:

G.(C,T)=SIR(C,T), m=y,s (4.17a)
Qrr(C,T) = —AHTR(C,T) (4.17b)
Qoo (T) = Aphu(T)[T = T, A, = Di, T = o + iguo (4.17c)

R

donde Cpr es la capacidad caldrica total de la particula y el gas, Qrr es la velocidad de
generacion de calor por unidad de volumen en el lecho s6lido-gas debido a las reacciones,
AH es el vector con los m cambios de entalpia AH; correspondientes a las m reacciones y
Qg es la velocidad de intercambio de calor entre las paredes del reactor y el lecho sélido-gas.

'y (definido en la tabla 4.1) es el operador resultante de transporte convectivo y dis-
persivo de calor total, ug es la velocidad convectiva del calor total, Dy es el coeficiente de
dispersion de calor del lecho sdlido-gas, )\;f T es 1a conductividad térmica efectiva del lecho.
Estos ultimos son calculados mediante las ecuaciones (4.18). El operador de frontera de calor
total resultante By esta definido también en la tabla 4.1.

C,Cy
uH:us—i—(CzCz)ug

p
C.CY A\t
Dy = DS g~'p Dg — T
H=PhT (cw;) = 0.0

ML = NeAT 4 pel

El modelo adimensional correspondiente al modelo simplificado (4.16) esta dado por el
conjunto de PDEs (4.24) en términos de las variables adimensionales:
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Tabla 4.1: Operadores del modelo del reactor de lecho movil (4.16).

Operadores de frontera

BY {x} := DmOzx — ug \‘X — er
B {x} =x—x,

By{T} = DydyT — uy [T - TJ

Operadores de transporte

T4 xHC,T) = 7 ( — y(C,T) x + Dys.x)

T3 {x}(C,T) = dz( — us(C,T) x>

Iy {THC,T) = aZ( — wu(C,T)C,CHT — Ty) + Al aZT) +
9z [CsCiuy (C,T)| (T — Tp)

Cy C, T Tw Z Ugo t
= 5 ) = F = R T T t= ) 419
¢ CgO ° CsO TnO e TnO ‘ L L ( )
Ug g Us Dy Dy huw
g Ug0 s Us0 M DM() a DHO v hwa ( )
Ao To
Dpo = 0= = 4.21
HO Cao Cpo n Too ( )
y de los niimeros adimensionales:
Lu 0 LUS() LthAv
Pey = —L, Peg=—=, Sty =—or" 4.22
M Do "7 Do Y CsoChpouso (4.22)
C LR;(Cy,1T, AH?
Ky = G090 o IRi(CoTo) - po 2T (4.23)
Csouso ugOCgO CpOTnO

donde Peg es el namero de Peclet de calor del lecho y St,, es el niimero de Stanton de la
pared del reactor con el lecho.

Bics = 7 {csHe,n) + ralc, n) (4.24a)
1
Hydm = i {n}(c,n) + Perr mH{n}(c.n) + Qr(c,n) (4.24Db)
1
Eatcg = TgC{Cg}(C, 77) + PGM TgD{Cg}(C, 77) + I'g(C, 77) (424C>
c= [ cl, cg ]T, Cr=¢;Cro, T=nTy, m=yg,s (4.24d)
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con condiciones iniciales y de frontera adimensionales:

z2=0: ﬁg{cg} =0, 53{05} =0, ﬁH{n} =0
z=1: 0,c=0, 0., =0, 0,n=0
. agTyic + asTyic — Tic

C,; C,;
t=0: cs5(2,0)= szoc’ cy(2,0) = CZZOC’ n(z,0) = T

&

0

(4.24e)
(4.24f)

(4.24g)

donde los operadores de frontera adimensionales son definidos en las ecuaciones (4.31)-(4.33)

y los términos fuente estan dados por las expresiones:

I'S(C, 77) = KMSzDa I'(C, 77)
Qr(c,n) = Kur [—Stwhy(n)ln — ne] — Bl Dar(c,n)]
r!] (C7 77) = SgDa I‘(C, 77)

Los operadores de transporte adimensionales 7 son:

y los operadores de frontera 3 son:

Bgix} = ]?é\]/;azx — Vg [x — xen]

Bs{x} = x — Xen

Dy
Buin} = Peyy 0=~ vH [77 - nen]

donde Ht es la capacidad térmica total del lecho dada por la siguiente expresion:

Hr = cpes + eKpchey

(4.24h)
(4.241)
(4.24j)

(4.31)
(4.32)

(4.33)
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Una ventaja de la hipo6tesis de equilibrio térmico entre fases es que la simulacién numérica
del modelo simplificado adimensional (4.24) es robusta (sensibilidad reducida a errores de
redondeo y discretizacion) y computacionalmente eficiente con relacion al modelo completo
(2.4) debido a la reduccion de la rigidez numérica del modelo resultando en un problema
mejor condicionado.

En este capitulo se han empleado métodos de perturbaciones singulares para la reducciéon
de orden y simplificacion del modelo distribuido de dispersion del reactor de gasificacion de
lecho empacado (2.4). La aplicacion concurrente de la hipotesis de estado cuasiestacionario
para la fase gas y la hipétesis de equilibrio térmico al modelo completo del gasificador de
ns+ngy+2 EDPs (2.4) produce un modelo distribuido reducido de ns+1 EDPs con condiciones
iniciales y de frontera, y ny, EDOs con valor a la frontera. Dado que el modelo resultante es de
dimension infinita es necesario desarrollar un modelo en parametros concentrados (sistema de
EDOs) que aproxime su comportamiento. En el capitulo siguiente se aborda dicho problema
al deducir un modelo que reproduczca las caracteristicas esenciales del comportamiento de
sistemas de procesos distribuidos y dimension infinita como los modelos de transporte de
reactores tubulares y de lecho empacado mediante un conjunto de subsistemas dindmicos de
parametros concentrados.
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Capitulo 5

Representacion en dimension finita
del reactor de gasificacion.

Dado que el objetivo principal de esta tesis consiste en desarrollar un método de diseno
de modelos de orden reducido, es necesario obtener una estructura de modelo simple, de
dimensioén finita y con sentido fisico. En este sentido, el presente capitulo aborda el problema
de capturar la naturaleza distribuida de sistemas de procesos como el gasificador de lecho
empacado mediante un modelo dindmico en pardmetros concentrados con una estructura
tan simple como sea posible en relacién al propésito de modelado y del reactor especifico.

En consecuencia, el objetivo de este capitulo se enfoca en deducir un modelo dindmico
en parametros concentrados que capture la naturaleza distribuida del reactor de gasificacién
con un grado de precisiéon adecuado de acuerdo al propoésito de modelado y a la luz de la
incertidumbre del sistema.

Primero se presenta el fundamento metodolégico del esquema de modelado en dimension
finita de sistemas de procesos distribuidos como el reactor de gasificacion de lecho empa-
cado. Posteriormente, se realiza una revisiéon del método clésico de agregaciéon de modelo
(lumping) basado en un tren de RCTAs o modelo de celdas y su relaciéon con los métodos de
discretizacion espacial aplicados a modelos distribuidos de procesos para su analisis numé-
rico mediante el método de lineas. Después, se da un panorama general de los esquemas de
discretizacién espacial del modelo distribuido de un sistema de procesos, sus fuentes de error
y la forma en la que capturan los aspectos determinantes de los fenémenos de transporte de
masa y energia del sistema distribuido. Se concluye el capitulo con la aplicacion del método
de diferencias finitas a los operadores de trasporte del modelo distribuido del reactor y su
reformulacién como un tren de RCTAs con retromezclado de calor y masa.

5.1. Bases metodologicas.

La base conceptual del método de modelado propuesto esta en la posibilidad de aproxi-
mar el comportamiento de sistemas dindmicos de dimension infinita mediante sistemas de
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pardmetros concentrados del orden més bajo posible determinado por el nivel de precisiéon
requerido por el objetivo de modelado. Cuatro fundamentos metodolégicos provenientes de
la dindmica de fluidos computacional y de la ingenieria de reacciones quimicas sustentan
esta afirmacién:

1. El método de lineas. Es un método extendido de anélisis de modelos en EDPs con
condiciones iniciales y de frontera que consta de dos componentes principales. Prime-
ro, se realiza la discretizacién del dominio espacial en una malla numérica de nodos
o elementos distribuidos de acuerdo a un espaciamiento estitico o dindmico. Poste-
riormente, se sustituyen los operadores de transporte del sistema de EDPs (2.4) por
aproximaciones algebraicas de las derivadas espaciales obtenidas mediante un método
numérico de diferencias finitas o elemento finito. La variable independiente del tiempo
no se discretiza en este anélisis por lo que el modelo en EDPs se reduce a un sistema

de EDOs con valores iniciales que aproxima su comportamiento (Schiesser y Griffiths,
2009).

2. La propiedad de convergencia del método numérico. Los métodos de discretizacién
espacial aproximan el comportamiento distribuido del modelo en EDPs mediante un
arreglo de N subsistemas o elementos de parametros concentrados con volumen Vj
donde k£ = 1,2,3,..., N. Cada esquema numérico produce un modelo en parametros
concentrados con configuracion o estructura particular, la cual esta definida por el ni-
mero de subsistemas IV y el grado de interacciéon entre ellos. La capacidad del modelo
en parametros concentrados de reproducir el comportamiento del sistema distribuido
con un nivel de precision determinado es caracterizada por propiedades fundamenta-
les de los métodos numéricos ampliamente estudiadas como consistencia, estabilidad,
convergencia y conservacion (Ferziger y Peric, 2002). Especificamente un método con-
vergente es capaz de producir una soluciéon aproximada del modelo continuo con una
precision que aumenta conforme N se incrementa. En modelos continuos lineales, la
estabilidad y la consistencia son propiedades que constituyen condiciones suficientes
y necesarias para la convergencia de un método de discretizacién. Sin embargo, en
sistemas no lineales como el modelo distribuido de procesos (2.2) la demostracion de
propiedades como convergencia y estabilidad es compleja, por lo que se comparan las
soluciones aproximadas obtenidas con un método numérico utilizando varias mallas
y varios N. Los métodos que tienen estas propiedades generan modelos que captu-
ran aspectos cualitativos del modelo distribuido con independencia de N y la malla
espacial seleccionada.

3. Volumen finito o volumen de control. Es una clase de métodos de discretizacion espa-
cial que preservan el caracter conservativo y sentido fisico de las ecuaciones de balance
del sistema distribuido y producen una estructura de modelo simple en términos de
la interconexién de los elementos espaciales discretos. Una implicacion fundamental
de lo anterior es que se reproduce el comportamiento distribuido conservativo con un
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grado de precisiéon aceptable utilizando incluso un ntmero reducido de elementos o
nodos discretos espaciales.

4. Modelos de N tanques agitados. La naturaleza distribuida de los sistemas de proce-
sos quimicos representados con el modelo unidimensional (2.2) se puede reproducir
mediante la interconexién en cascada de N tanques agitados o mezclados, la cual se
asemeja en estructura a un sistema de procesos por etapas como las columnas de
destilacién o absorcion.

5.2. Modelos de N tanques agitados de sistemas distribuidos.
Serie de N Tanques

\‘

Cascada de N Tanques con Retro-mezclado

Q“‘Q‘R . Q+Q{z
‘QR’ ~ Qr |

1 e 2 je—==- k== N — 1 j¢

Q

Q

Figura 5.1: Las dos configuraciones utilizadas en los modelos de N tanques: Serie con flujo
Q@ de una via (arriba) y Cascada con retro-flujo Qg (abajo).

De acuerdo al esquema de modelado clasico de ingenieria de reactores (Coste et al.,
1961) (Levenspiel, 1962), el caracter distribuido de los sistemas de procesos representada
mediante modelos macroscopicos de dispersion es capturado con un conjunto de N tanques
o celdas agitadas interconectados en dos configuraciones generales: serie y cascada-retro-
flujo. En equipos de procesos donde los flujos continuamente alimentados reaccionan como
en los reactores tubulares de lecho empacado, las celdas son reactores por lo que la unidad
fundamental del modelo es un reactor continuo de tanque agitado (RCTA). En la figura (5.1)
se presentan ambas interconexiones, las cuales definen dos clases de modelos en parametros
concentrados:

1. Modelo de tanques en serie (MTS). El modelo de esta clase que ha sido ex-
tensamente utilizado es el que supone que los tanques tienen volumen idéntico. Este
modelo tiene una estructura simple y posee un dnico parametro de disefio: el niimero
de etapas o celdas mezcladas N (Levenspiel y Bischoff, 1964). Esta configuracion se
induce al forzar que en la ecuacion de balance discretizada espacialmente se elimine
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el retromezclado entre etapas (efecto de retroalimentacion de masa y/o energia). Es-
to implica que la difusién numérica aportada por las diferencias finitas centradas es
eliminada por la dispersion natural del sistema distribuido (D).

A partir de la eliminaciéon del retromezclado entre celdas se obtiene una expresiéon
que establece una relacion inversa entre el ntimero de tanques N y el coeficiente de
dispersion D dado un coeficiente de transporte convectivo fijo, por lo que un sistema
con dispersién relativamente alta tiene un comportamiento semejante al mostrado por
un tren de pocos tanques en serie. Por lo tanto, las ventajas de este modelo en serie
respecto a la soluciéon numérica convencional del modelo distribuido de dispersién
son significativas tnicamente para reactores con dispersion alta. Esta limitacion del
modelo de tanques en serie se debe a que los efectos del retromezclado por dispersion
del modelo distribuido no son traducidos en un retromezclado entre etapas o celdas
sino solamente como retromezclado dentro de la celda.

2. Modelo de tanques en cascada con retro-flujos (MTCR). Es un modelo que
agrega los efectos de retromezclado inter-etapa a la interconexion en serie de N tan-
ques mediante la introduccion de retro-flujos en sentido contrario al flujo principal
del proceso (Miyauchi y Vermeulen, 1963), Hartland y Mecklenburgh (1966). Dicha
estructura constituye un modelo de un tren de tanques agitados con interconexién de
dos vias. Las ventajas de este modelo respecto al esquema de tanques en serie simple
son: (i) posee mayor flexibilidad ya que se agrega un grado de libertad o parametro de
diseno del modelo, el retro-flujo Qg (ii) la convergencia del parametro de retromez-
clado del modelo de N tanques con retro-flujo al parametro de dispersiéon del modelo
distribuido es rapida (1/N?), y (iii) las caracteristicas (los momentos) de la distribu-
cién del tiempo de residencia del reactor distribuido con dispersién son aproximadas
con una convergencia mayor, es decir, es necesario un menor numero de tanques si se
ajusta adecuadamente el pardmetro de retro-flujo.

Ambos modelos en pardmetros concentrados: el MTS y el MTCR son equivalentes al mode-
lo distribuido con dispersiéon axial unidimensional en el sentido de que ambos modelos son
aproximaciones discretas espaciales que pueden ser obtenidas mediante un método numérico
de discretizacion de las derivadas espaciales en los operadores de transporte. En este senti-
do, las semejanzas entre los modelos concentrados y el reactor distribuido en la literatura
clasica de ingenieria de reactores (Deans y Lapidus, 1960), Hartland y Mecklenburgh (1966)
fueron establecidas especificamente utilizando un esquema de diferencias finitas centradas
de segundo orden para los operadores de transporte de los balances de masa y energia del
sistema de procesos.

La interpretacioén fisica de la similaridad entre el comportamiento de los modelos de N
tanques MTS y MTCR, y el modelo del reactor tubular con dispersion tiene su fundamento
en la naturaleza estadistica y aleatoria del mezclado por dispersion (retromezclado) y su
efecto de aplanamiento u homogeneizacion en los perfiles espaciales de concentracion y tem-
peratura en una escala macroscopica del sistema distribuido. El mecanismo de dispersiéon
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se manifiesta como un mezclado rapido en celdas o regiones del tubo producido por remo-
linos que surgen para tratar de compensar las fluctuaciones aleatorias significativas de las
propiedades fisicas en las celdas. Por efecto de la agitacion rapida natural en las celdas, la
variacion de la concentraciones y temperaturas es despreciable dentro de ellas en las escalas
de tiempo lenta y del espacio macroscopica. Es por ello que el tamafio de las celdas y por
lo tanto el niimero de ellas necesario para reproducir el comportamiento del reactor tubular
estd en funcion del grado de dispersion.

De esta manera, un reactor tubular con un lecho empacado de sélidos de volumen Vp,
puede ser modelado mediante un arreglo unidimensional de N celdas o elementos mezclados
del mismo volumen, el cual estd determinado por la porosidad y tamanio de particula del
lecho en relacién a la dimension axial del reactor. Tal modelo se basa en la naturaleza
heterogénea del lecho empacado y los poros o huecos del mismo a través del cual fluye
un fluido. Especificamente, se considera que los espacios vacios entre las particulas son
reactores agitados naturales donde el mezclado es de origen turbulento debido a las grandes
diferencias de las velocidades de flujo existentes en ellas (gradientes espaciales axiales y
radiales abruptos), es decir, el flujo de un fluido a través del lecho empacado es el responsable
de que el sistema se comporte como un conjunto de N celdas mezcladas de un tamano
determinado (Aris y Amundson, 1957).

5.2.1. Criterios de seleccidén de N.

La determinacién del grado de mezclado del sistema distribuido de procesos se realiza con
frecuencia mediante experimentos que proporcionan una estimaciéon del valor del coeficiente
de dispersion D o del niimero de Peclet. Con el objetivo de obtener un criterio que permita
diseniar el numero de tanques N del MTS en funcién del comportamiento del proceso se
han deducido expresiones que relacionan el nimero de tanques N del modelo MTS y la
dispersién D del modelo distribuido validado experimentalmente.

De acuerdo al estudio de Kramers y Alberda (1953), en sistemas con baja dispersion las
respuestas en frecuencia del modelo distribuido de dispersiéon y del MTS son semejantes si
se elije el nimero de tanques N de acuerdo a la siguiente relacion:

_uk L (5.1)
2D 2

donde u es la velocidad de flujo convectiva, L la longitud del tubo, y D el coeficiente de

dispersion axial del fluido en el tubo.

El criterio de seleccion del ntimero de celdas discretas (5.1) se deduce también en el
dominio del tiempo a partir de un analisis del error de truncamiento de la serie de Taylor
del método de diferencias finitas aplicado al modelo de dispersion Deans y Lapidus (1960).
La longitud axial de las celdas, es decir, su tamano debe ser tal que la variacion de las
concentraciones y/o temperaturas sea poca en un secciones axiales del tamano de las celdas
para garantizar que el efecto de los términos de alto orden de la aproximaciéon de diferencias
finitas sean despreciables a la luz de la precisiéon requerida por el objetivo de modelado.
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5.2.2. Fundamentos metodolégicos del modelo de N tanques.

Es posible distinguir tres perspectivas de analisis que fundamentan la capacidad de
descripcion de los modelos de tanques agitados en serie para reproducir aspectos esenciales
y detallados de la dinamica de reactores con un cierto grado de dispersion:

1. Analisis de respuesta en frecuencia. La analogia entre los patrones de flujo ob-
servados en una serie de N tanques de idéntico volumen y un reactor tubular con
dispersion D se ha establecido al observar que las respuestas en frecuencia de concen-
tracion de ambos sistemas Kramers y Alberda (1953) son semejantes. En consecuencia,
ambos modelos son equivalentes, en el sentido de que sus respuestas en frecuencia se
aproximan arbitrariamente si se elije apropiadamente N dado un sistema con disper-
sion D.

2. Analisis de la respuesta en el tiempo. La respuesta al escaléon y al impulso de los
modelos de N tanques agitados aproximan el comportamiento de la respuesta al esca-
16n e impulso del modelo de dispersion D (Aris y Amundson, 1957). Dichas respuestas
son interpretadas como funciones de distribucién de probabilidad de los tiempos de
residencia del reactor y se caracterizan en funcién de sus momentos normalizados
como el tiempo de residencia promedio (primer momento) y su varianza (segundo
momento) (Levenspiel, 1962). De acuerdo a esta teoria, un reactor de naturaleza dis-
tribuida con un coeficiente de dispersion dado es similar a la interconexién en serie de
N RCTAs, en el sentido de que las varianza de sus tiempos de residencia son iguales
pero las conversiones son solamente semejantes (Levenspiel, 1999). De esta manera,
las curvas de la distribucién de los tiempos de residencia de una serie de N tanques
agitados capturan aspectos esenciales de los patrones de flujo en reactores tubulares
con dispersion.

3. Validaciéon experimental de los modelos. El esquema clasico de modelado con
tanques en serie de ingenieria de reactores (Levenspiel, 1999) identifica los parametros
de su modelo de acuerdo a un procedimiento de dos pasos:

a) El parametro de disefio del modelo de dispersion D o el namero de Peclet son
deducidos al ajustar su respuesta al impulso o al escalon con las gréaficas experi-
mentales de concentracion de un efluente en respuesta a la inyeccién de un pulso
o escalon de concentraciéon de un trazador.

b) Se ajusta el ntimero de tanques N y por lo tanto, el tamafio de las celdas, de
forma que la varianza y el promedio de la distribucién de tiempos de residencia
de los modelos sean semejantes a los experimentales.

Las tres perspectivas de analisis anteriores suponen que el sistema de procesos es no reactivo
o tiene una reaccién de primer orden con condiciones isotérmicas de operacion, por lo que los
modelos resultantes son lineales. Sin embargo, la introduccion de efectos no lineales en dicho
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modelos, como las reacciones y la variacién de temperatura, no limitan la aplicabilidad de
los modelos de tanques agitados. Esto se debe a que los modelos en pardametros concentrados
surgen de la discretizacion espacial de los operadores de transporte del balance generalizado
(2.2) y los principales efectos no lineales provenientes del término fuente de reaccion son
considerados en el criterio de seleccion del parametro N de diseno de tales modelos como
se demuestra en (Deans y Lapidus, 1960) y en (Coste et al., 1961). Dichos estudios clasicos
muestran la efectividad del modelo de tanques en serie para un modelo dinamico distribuido
bidimensional que considera las variacién axial y radial de las concentraciones y temperaturas
en reactores no isotérmicos. Un arreglo bidimensional de tanques agitados se deduce de la
discretizacion axial y radial del reactor tubular con dispersion.

Es importante hacer énfasis en la intuicién fisica que han proporcionado los modelos
de tanques en serie y en cascada sobre el efecto del transporte por retromezclado en el
desempeno de la conversion de los sistemas de procesos y por lo tanto en su productivi-
dad. Particularmente, en el campo de los reactores de columna con flujo burbujeante ha
influenciado fuertemente su rediseno de una sola etapa continua a un conjunto de secciones
separadas por platos con el objetivo de reducir el efecto adverso del mezclado causado por la
dispersiéon axial de las fases gaseosa y liquida en el proceso predominantemente isotérmico
(Alvaré y Al-Dahhan, 2006). En dicho estudio, los datos experimentales relacionados con el
mezclado de la fase liquido son aproximados mediante el modelo de tanques en cascada y
retro-flujos con mayor precisién que con el modelo en parametros distribuidos de dispersiéon
axial.

El modelo de sistema de N etapas de mezclado con retro-flujos ha sido particularmente
eficiente en la descripcion del comportamiento de las variables de temperatura y concen-
tracion de reactores continuos de dos fases termodinamicas como los reactores de lecho
empacado y los reactores de columna burbujeante (Deckwer, 1974). Es por ello que el mo-
delo MTCR es el que se adopta en el presente estudio como estructura base del esquema de
disefio de modelo propuesto.

5.3. Métodos numéricos de discretizacidén espacial.

Diversos propositos de anélisis y disefio de los equipos de procesos motivan la realiza-
cion de pruebas experimentales previas y durante su operaciéon, sin embargo, el costo y nivel
de complejidad de los dispositivos e instrumentos necesarios para producir las condiciones
deseadas en cada experimento son en general altos y en ocasiones prohibitivos. Es por ello
que, el analisis de desempeno y el disefio de equipo, esquemas de control y monitoreo de los
sistemas de procesos, son guiados en gran medida por la informacién que proporcionan mo-
delos formulados con un cierto grado de validez experimental, en el sentido de que describen
y explican el comportamiento de variables fisicas del proceso, observado en experimentos
con condiciones apropiadamente disenadas. Sin embargo, la solucion analitica exacta es in-
viable en la mayoria de los modelos de sistemas de procesos basados en primeros principios
(2.2), por lo que se recurre a la aplicacion de métodos numéricos para su estudio y analisis
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(Ferziger y Peric, 2002).

El comportamiento de las variables de concentracién, temperatura, velocidad de flujo
y presion de un sistema de procesos estd descrito por la solucién exacta de la ecuacion de
transporte generalizada (2.2), la cual depende continuamente del tiempo y de la coordenada
espacial axial. Un enfoque de anélisis de dicho modelo generalizado es la aplicacién del
método de lineas a dicho modelo generalizado, el cual implica la aproximacién de la solucién
exacta mediante un método numeérico de discretizacién espacial. El método de lineas consta
de dos partes: (i) el volumen (o longitud axial L) del sistema distribuido Vg se discretiza
en un conjunto finito de N secciones axiales con volumen Vj (o longitud axial AZy), la
cual define una particion o malla espacial, y (ii) se obtienen las ecuaciones discretizadas de
transporte en cada seccién discreta espacial a través de la aplicacion del método numérico
de discretizacion espacial seleccionado a la ecuacion diferencial de transporte (2.2).

Es importante enfatizar que los nodos de la malla espacial son las ubicaciones a lo largo
del reactor donde se calcula la evolucién de las concentraciones, temperaturas y velocidades
de flujo. Por lo tanto, los valores de estas variables en los nodos constituyen las variables
de estado del modelo en parametros concentrados resultante de la discretizacion. La forma
en la que se discretiza el dominio geométrico espacial determina dos aspectos de la malla
espacial generada:

s Distribucion de nodos. El esquema de espaciamiento de nodos maés simple consiste
en fijar una equidistribuciéon de los mismos a lo largo del dominio espacial generando
una malla uniforme. Cuando los gradientes de los perfiles espaciales son abruptos en
ciertas zonas de la geometria se hace evidente la necesidad de un espaciamiento no
uniforme de la malla espacial para capturar dichas variaciones con el menor ntmero
de nodos posible.

s Volumen de los elementos discretos. Existen distintas formas de dividir el volumen
total del equipo de procesos y distribuirlo a los N elementos discretos en los que éste
se discretiza. En el caso del modelo unidimensional de transporte generalizado (2.2)
s6lo se discretiza el eje axial del cilindro por lo que es necesario definir las fronteras del
volumen de control V} que rodea a cada nodo con ubicacién Z; de la malla espacial
axial, las cuales son las tapas circulares con area Ay de los subcilindros (ver figura 5.2).
Es decir, dada una malla espacial con una distribucién de nodos determinada es posible
asignar un volumen a cada nodo de varias maneras. El esquema de particion més
simple del dominio espacial (cilindro) consiste en dividir el volumen total del equipo
de procesos en N elementos discretos (subcilindros) a partir de una malla uniforme.
Dos formas de ubicar las caras de frontera del volumen que rodea a cada nodo son
tipicas: (i) las fronteras del volumen estan ubicadas a la mitad de la distancia entre
dos nodos vecinos, y (ii) los nodos estan ubicados en los centroides de los voliimenes
Patankar (1980).

El modelo de pardmetros concentrados resultante provee el comportamiento dindmico de las
concentraciones, temperaturas, velocidades de flujo y presiones en un conjunto de N ubica-



66

ciones axiales a lo largo del reactor tubular conocidas como nodos o elementos distribuidos
de acuerdo a una malla espacial determinada. Convenientemente, el caracter discreto del
perfil espacial axial de las variables de dicho modelo tiene una correspondencia directa con
el esquema de medicién de las variables fisicas del reactor. Es decir, el comportamiento de
las variables del modelo discreto tiene una relaciéon directa con los datos experimentales de
concentraciones, temperaturas y presiones adquiridos mediante un ntimero finito de sensores
colocados en posiciones discretas a lo largo del equipo de procesos.

Entre la diversidad de métodos de discretizacion espacial destacan dos clases principales
por su amplia aplicabilidad: (i) diferencias finitas y (ii) elemento finito. El método de volumen
finito constituye una tercera clase de esquema de discretizacion espacial que surge de la
combinacién de dos formulaciones: método de los residuos ponderados y volumen de control.
Este método, consolidado por el grupo de D. B. Spalding, es ampliamente aplicado en el
campo de la dindmica de fluidos computacional (DFC) debido a su simplicidad y un conjunto
de caracteristicas que lo hacen atractivo:

s Es un método consistente y conservativo por construccién ya que es aplicado a la
forma integro-diferencial de la ecuacién de conservacion en cada volumen de control
y los fluxes de transporte de la superficie de frontera entre de dos voliimenes vecinos
son iguales para cada volumen.

s Perfiles de interpolacion espacial diferentes pueden ser utilizados para aproximar los
fluxes de transporte y el término fuente de la ecuacion de conservacion.

= El método se ajusta a malla espaciales de geometrias complejas.

s El método es de facil implementacién y las ecuaciones discretizadas resultantes tienen
sentido fisico directo.

El comportamiento dinamico del sistema distribuido de dimensioén infinita (2.2) es aproxima-
do por un conjunto de N subsistemas dinamicos de pardmetros concentrados interconectados
que definen el comportamiento espacial local de las variables del sistema distribuido en cada
seccion axial en la que éste es discretizado. Los métodos numéricos de discretizacion espacial
construyen dichos modelos concentrados a partir del modelo distribuido de transporte de
acuerdo al siguiente esquema general:

1. Aproximacioén del perfil espacial de ¢ y sus derivadas. Se propone una hipotesis
acerca del comportamiento espacial de ¢ para aproximar las derivadas espaciales del
operador de transporte. Dependiendo del método numérico, la funcién modelo del
perfil espacial puede ser global o continua a trozos, polinomial, senoidal, entre otros.
Los métodos mas simples y con sentido fisico son los que suponen un perfil local
en cada secciéon discreta axial por lo que las IV ecuaciones discretizadas resultantes
describen el comportamiento dindmico de la variable ¢ en cada una de las N secciones
axiales discretas.
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2. Método de deduccidén. El nicleo de los métodos numéricos de discretizacion es-
pacial estd constituido por las diversas metodologias para construir las ecuaciones
discretizadas a partir de la ecuaciéon de conservacion generalizada (2.2). Entre las
formulaciones de discretizacion espacial mas importantes se encuentran:

= Series polinomiales. Las derivadas espaciales del operador de transporte son apro-
ximadas al suponer un perfil espacial polinomial de . Se plantea una expansién
en serie de Taylor de ¢ en cada nodo de la malla espacial y se trunca dicha serie
para lograr una aproximaciéon de orden determinado. Los métodos numéricos
de diferencias finitas utilizan extensamente esta formulaciéon para discretizar la
forma diferencial de las ecuaciones de conservacion (2.2).

= Principio variacional. De acuerdo al calculo de variaciones, resolver una ecuaciéon
diferencial es equivalente a minimizar un funcional relacionado. Las ecuaciones
discretizadas se obtienen al minimizar dicho funcional en los valores nodales de la
variable dependiente ¢.Las desventajas de esta formulacion son su complejidad
y aplicabilidad restringida, debido a que sblo se garantiza la existencia de un
funcional para un conjunto particular de ecuaciones diferenciales.

= Método de los residuos ponderados. Se aproxima el perfil espacial de ¢ mediante
un modelo (polinomio, seno, etc.) caracterizado por un conjunto de pardmetros,
los cuales son determinados mediante el conjunto de ecuaciones discretizadas.
Estas tltimas se construyen al minimizar un criterio o norma del residuo pon-
derado que se obtiene al sustituir la aproximacion del perfil espacial de ¢ en el
modelo en EDP de transporte (2.2). La eleccion de las funciones de ponderacion
determina el tipo de método de discretizacion generado. Los métodos de elemen-
to finito realizan la discretizacion de una forma integro-diferencial (forma débil)
de la ecuacién de conservacién aplicando este método de deduccion.

s Volumen de control. El dominio espacial axial es dividido en NN voltimenes de
control ubicados alrededor de los nodos de malla espacial discreta y la ecua-
cion de transporte (2.2) es integrada en cada volumen de control obteniendo las
ecuaciones discretizadas, las cuales describen el principio de conservacion de ¢
en el volumen de control finito, de la misma forma que la ecuacion diferencial de
transporte describe dicho principio en un volumen de control infinitesimal. Es
decir, las ecuaciones discretizadas son ecuaciones de balance que garantizan la
conservacion de masa, energia y momento en cada volumen de control y por lo
tanto, en todo el dominio espacial axial. Esta caracteristica es vilida para mallas
de cualquier ntimero de nodos, incluso en una malla de muy pocos nodos. Se uti-
lizan funciones de interpolacién a trozos que aproximan el perfil espacial entre
los nodos de la malla para evaluar las derivadas de los términos de transporte y
construir las ecuaciones discretizadas.

Cabe senalar que las interpolaciones del perfil espacial entre los nodos son de
caricter constructivo y no restrictivo, ya que uno puede abstraerse de esta supo-
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sicion sobre el perfil espacial una vez que se han deducido las ecuaciones discre-
tizadas de transporte. Esta idea dota de flexibilidad al método ya que permite
utilizar funciones de interpolacién espaciales diferentes para aproximar los dife-
rentes términos de la ecuacion de balance (2.2): transporte convectivo, dispersivo
y término fuente.

5.3.1. Los mecanismos de transporte del modelo discretizado.

Las N EDOs resultantes de la discretizaciéon espacial acoplan las interacciones de la va-
riable ¢ en el nodo i-ésimo con los valores de ¢ en una cantidad de nodos vecinos determinado
por el perfil espacial supuesto y el método de deduccién seguido. La naturaleza distribuida
del modelo de transporte original es capturada a través de N subsistemas dindmicos de
parametros concentrados interconectados de acuerdo a una estructura de modelo definida
por la aproximacion de las derivadas espaciales y los fluxes del operador de transporte que
realiza el método numérico de discretizaciéon espacial.

Un aspecto fundamental de (2.2) que los métodos de discretizacion espacial deben ser
capaces de reproducir son las caracteristicas del flujo de la cantidad ¢ que genera la conviven-
cia de dos tipos de transporte: convectivo y dispersivo. Por un lado el transporte advectivo
define un patron de flujo unidireccional con intensidad dada por la velocidad U, mientras
que la dispersiéon produce un flujo bidireccional axial con efecto de retromezclado y una
intensidad determinada por el coeficiente D, por el otro. En consecuencia, la importancia
relativa del transporte dispersivo en relacion al convectivo, dada por el niimero de Peclet del
flujo, caracteriza el patron de flujo o de transporte desarrollado en una geometria espacial
determinada.

En este sentido, algunos métodos numéricos son més adecuados que otros para capturar
los fenomenos de transporte de la ecuaciéon de conservacion (2.2) en ciertos regimenes de
flujo por lo que resulta esencial realizar un analisis del error de aproximacion en funciéon del
nimero de Peclet de los métodos numéricos més utilizados para discretizar espacialmente
la ecuacion de conservacion. De acuerdo al estudio de (Patankar, 1980), cada método de
discretizacion espacial describe el comportamiento de ¢ con una precisiéon que depende del
parametro Pe del flujo descrito por la ecuacion de transporte para una malla espacial dada
de N elementos. El efecto mas fuerte de Pe sobre el error de discretizaciéon se observa en el
método diferencias centradas, el cual muestra una desviacién amplia en flujos con Pe > 2,
por lo que dicho método resulta poco adecuado para flujos con transporte por conveccién
dominante sobre difusién ya que para reducir dicho error se requiere un N relativamente
grande comparado con otros esquemas como el método de upwind.

Dado que los elementos discretos o volimenes de control tienen fluxes convectivos y di-
fusivos individuales asociados, en cada volumen de control de la malla espacial se tiene un
nimero de Peclet local denotado por Pey, el cual estd definido en términos de la longitud
axial o altura Az,. La diferencia entre los dos Peclets se debe a que el esquema de discreti-
zacién axial introduce un término de transporte difusivo numérico que se suma o resta del
transporte difusivo del modelo distribuido. En general el Peclet del modelo distribuido es
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distinto al Peclet local del modelo discretizado. Sin embargo, si se modifica Az, aumentando
o reduciendo N en el caso de una malla uniforme, el Peclet local de cada volumen de control
se puede ajustar de forma que se parezca al Peclet global y reducir de esta manera el efecto
de la difusiéon numérica agregada en el comportamiento del patréon de flujo reproducido. En
consecuencia, la estimacion de la difusiéon numérica inducida es una perspectiva distinta de
analisis del error que agregan los esquemas de discretizacién espacial.

Cabe senalar que el tratamiento de la dispersiéon numérica que lleva a cabo la ingenieria
de reactores es diferente de la perspectiva de analisis que ofrece el campo de DFC. Los
modelos de tanques MTS y MTCR, obtenidos a partir de la discretizaciéon espacial del
modelo en EDPs, utilizan la difusién numérica para modelar efectos de retromezclado de
flujo no ideal mediante dispersién axial del equipo de procesos, mientras que el usuario de
métodos de numéricos en el campo de DFC intenta eliminar la difusion numérica de diversas
formas: utilizando mallas espaciales densas o un método no lineal de fluxes limitados, entre
otros.

En esta tesis se combinan ideas fundamentales de los esquemas de discretizacion espacial
basados en la formulacién de volumen de control del campo de DFC y el modelo de tanques
en cascada con retro-flujos de la ingenieria de reactores quimicos para deducir una estructura
de modelo dindmico en parametros concentrados que constituye la base del método de diseno
propuesto a partir del modelo de dimensién infinita de transporte. En este sentido, el modelo
de tanques MTCR puede ser generado al aplicar al modelo en EDPs un método numérico de
discretizacion espacial que produzca un modelo dindmico en pardmetros concentrados con
una estructura constituida por interacciones a vecinos inmediatos tinicamente.

El enfoque metodoloégico del esquema de diseio de modelo propuesto esté inspirado
en el campo de la ingenieria de reactores en el sentido de que considera que el modelo
distribuido de dispersién y el modelo de tanques concentrado son descripciones equivalentes
del sistema de procesos a la luz del grado relativamente alto de incertidumbre presente
en ambos modelos, en particular para reactores de gasificacion. Es decir, los métodos de
discretizaciéon espacial son interpretados como una herramienta del anélisis numérico que
relaciona caracteristicas del modelo distribuido con el modelo en parametros concentrados
del reactor pero no subordinan a priori la capacidad de descripciéon y predicciéon del segundo
a la del primero, debido a que se reconoce que ambos modelos tienen limitaciones intrinsecas
como el nivel de incertidumbre y la sensibilidad de los parametros.

5.3.2. Sensibilidad, rigidez y su efecto en el
modelo discretizado.
La precisién de los resultados provistos por la simulacién de modelos continuos distribui-

dos de dimensién infinita mediante algoritmos numéricos que aproximan su comportamiento
con sistemas discretos de dimensién finita estd determinada por los siguientes factores:

= La sensibilidad a perturbaciones en pardmetros de entrada del modelo continuo. Una
medida de la sensibilidad de un modelo o problema es el nimero de condicién, el



70

cual depende de la derivada del modelo con respecto a las variables de entrada, por
ejemplo, el nimero de condicién de un modelo formado por un sistema de ecuaciones
diferenciales ordinarias es el cociente del maximo y minimo autovalores de la matriz
jacobiana asociada. De esta manera, si el modelo tiene un ntimero de condicién grande
(mucho mayor a 1) se dice que esta mal condicionado.

= La estabilidad del algoritmo numérico. La simulacién computacional del modelo conti-
nuo introduce un error de discretizacién determinado, sin embargo, es posible disenar
un algoritmo capaz de preservar la estabilidad y el grado de sensibilidad del modelo
continuo. Dicho algoritmo se dice que es numéricamente estable.

= La precision de la aritmética de representacion finita. Dicho parametro determina los
errores de redondeo, cuya propagacion a través de la simulacién numérica depende del
ntmero de condicién del modelo y de la estabilidad y sensibilidad del algoritmo.

De lo anterior se concluye que la precisién de la simulacién numérica esté fuertemente li-
mitada por el grado de sensibilidad o condicionamiento del modelo. Es por ello que aunque
se seleccione un método o algoritmo numérico estable los errores de redondeo y discreti-
zacién pueden amplificarse hasta reducir significativamente la precisiéon e incluso producir
resultados inconsistentes, si el modelo estd mal condicionado.

Larigidez es una medida de sensibilidad de los modelos basados en sistemas de ecuaciones
diferenciales que contienen multiples escalas de tiempo (algunas componentes de la solucion
evolucionan mas rapidamente que otras) y puede ser determinada mediante el nimero de
condicién si el jacobiano tiene s6lo autovalores con parte real negativa. La rigidez reduce
significativamente el tamano del paso del integrador numérico para satisfacer requerimientos
de estabilidad y no de precision, por lo que el algoritmo se vuelve ineficiente.

Los modelos dinamicos distribuidos de gasificadores de lecho movil son balances de masa
y energia que incorporan en sus términos fuente procesos con un rango amplio de escalas
de tiempo/espacio, lo cual se manifiesta en un alto grado de rigidez en el modelo, como es
reconocido en Amundson y Arri (1978), Caram y Fuentes (1982). Es por ello que la aplicacion
de un algoritmo numérico de discretizaciéon espacial a esta clase de sistemas dindmicos debe
tomar en cuenta el efecto de tal rigidez y su relacién con las aproximaciones involucradas
en cada fase del esquema de modelado incluida su simulacién numérica computacional.

5.3.3. Fuentes de error del esquema de modelado de orden reducido.

Es importante resaltar que el desempeno y precision de todos los esquemas de discreti-
zacién espacial estd sujeto a limitaciones intrinsecas del proceso de modelado y de analisis
numeérico caracterizadas por tres tipos de errores sistemaéticos:

1. Error de modelado. Es la desviacién de la solucién exacta del modelo distribuido
del comportamiento real del sistema de procesos debido a las hipdtesis simplificantes
planteadas para obtener dicho modelo de transporte. Las ecuaciones de Navier-Stokes
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representan con precision suficiente el comportamiento de los sistemas con flujo la-
minar por lo que estos errores son despreciables. En cambio, la incertidumbre de
modelado para sistemas con flujos turbulentos, lechos empacados, dos fases termo-
dindmicos, combustion, etc., puede producir errores tan grandes que puede llevar a
obtener una solucién del modelo en EDPs que no sea fisicamente realizable incluso
cualitativamente. Debido a que no es posible determinar a priori la magnitud de estos
errores, se estima su efecto comparando las soluciones ya sea con las descripciones de
modelos mas detallados y exactos o con soluciones aproximadas obtenidas al aproxi-
mar el modelo continuo con métodos numéricos que inducen errores de discretizaciéon
e iterativos despreciables.

2. Error de discretizacion. Es la diferencia entre la solucion exacta del modelo en
EDPs y la soluciéon aproximada provista por el modelo discretizado correspondiente.
Aunque la cantidad de error inducido varia con el tipo de método de discretizacion
espacial utilizado, las soluciones aproximadas provistas por todos los métodos numé-
ricos convergentes son iguales cuando el nimero de elementos discretos espaciales N
es grande. El orden del método numérico provee una medida del error inducido en
relacion a la velocidad de convergencia del método, es decir, s6lo da la velocidad a la
que decrece el error conforme se aumenta N o se reduce el tamano de los elementos
discretos pero no provee un estimacién del error de discretizacién para una malla es-
pacial determinada. Es por ello que es posible que dos métodos con el mismo orden y
la misma malla produzcan errores que difieran hasta en un orden de magnitud.

3. Error del método iterativo. Est4 definido como la diferencia entre la solucion del
modelo discretizado y la solucién aproximada computacional. La fuente principal de
este error es el conjunto de aproximaciones que introduce el método numérico itera-
tivo de solucién al sistema de ecuaciones algebraicas resultante de la discretizaciéon
completa del modelo distribuido, es decir, al discretizar en el tiempo y en la coorde-
nada espacial axial. Un componente importante de esta clase de errores es el error
de redondeo o condicién generado por la aritmética de precision finita del sistema
computacional empleado para su simulacién. El error de redondeo puede incremen-
tarse si el niimero de condicion del sistema de ecuaciones algebraico resultante de la
discretizacion del modelo es grande. Un hecho bien conocido en la literatura de analisis
numérico (Gill et al. (1981), Aiken (1985)) es que al aumentar el orden del método de
diferencias finitas y/o el nimero de nodos N se agrega sensibilidad al modelo y por
lo tanto rigidez numérica.

Por lo tanto, el error de discretizacion domina si el ntimero de nodos y/o el orden del método
es relativamente bajo, mientras que el error de redondeo y de condicién son mucho mayores
que el de truncamiento en una malla uniforme de alta densidad (NN grande) y/o un método
de alto orden.

Resulta fundamental enfatizar la necesidad de identificar estos errores y determinar su
importancia relativa en el analisis del comportamiento, asi como, en el disefio de esquemas de
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control y monitoreo de sistemas de procesos como los gasificadores de lecho empacado basa-
dos en modelos de primeros principios (2.2). Resulta licito considerar que, dada la diversidad
de errores que coexisten en el andlisis y simulacién del modelo, su efecto combinado pue-
de ser acumulado resultando en comportamientos cualitativamente erréneos desde el punto
de vista fisico, o inclusive, sus contribuciones individuales pueden ser de signo contrario y
anularse mutuamente, de forma que la solucién de un modelo con un nimero reducido de
elementos discretos N describa con mayor precision los datos experimentales que un modelo
de N mucho mayor (Ferziger y Peric, 2002).

El método de diseno de modelo propuesto en esta tesis no sélo asume la existencia de
errores de modelado y de discretizacion en el sistema de PDEs (2.4) sino que su surgimiento
mismo estd motivado por las limitaciones impuestas por dichos errores y la necesidad de
desarrollar modelos de orden reducido que capturen, con precisién requerida y bajo costo
computacional, la dindmica esencial del proceso de gasificacion en reactores de lecho movil.

En consecuencia, se deben tomar en cuenta las siguientes consideraciones al disenar
el nimero de nodos o elementos discretos N del modelo en pardmetros concentrados de
gasificadores de lecho empacado:

1. Si se aumenta N y/o reduce el volumen de algunos elementos discretos en una ma-
lla no uniforme mas alld de un cierto valor entonces se induce un nivel significativo
de rigidez numérica al modelo de forma que su simulacién numérica puede amplifi-
car considerablemente los errores de redondeo y producir resultados inconsistentes o
enganosos.

2. Si N es muy pequeno el error de truncamiento o discretizaciéon puede explicar las
diferencias significativas entre las predicciones del modelo de N tanques y el modelo
espacialmente distribuido.

5.4. Modelo de tren de N RCTAs con retromezclado de un

gasificador.

En esta seccion se aborda el problema de obtener un modelo en parametros concentrados
a partir del modelo completo en parametros distribuidos de gasificadores de lecho moévil em-
pacado dado por el conjunto de ecuaciones (2.4). El método de modelado adoptado consiste
en la representacién del modelo de un reactor tubular de dos fases con conveccion y dis-
persion como un tren de N RCTAs (TRCTA) con interacciones de dos vias (hacia adelante
y hacia atras, o en direccion del flujo del solido y en contracorriente); especificamente, la
interconexién hacia atras toma en cuenta los efectos de retromezclado del calor y la masa
en el reactor causados por la dispersion (figura 6.1).

Los conceptos bésicos de los métodos numéricos de discretizaciéon espacial y el modelo
de RCTAs en cascada con retromezclado (MTCR) son integrados para aproximar el com-
portamiento del sistema distribuido de procesos de gasificacion (2.4) mediante un modelo
de dimensién finita. Dicho modelo es obtenido de acuerdo a un procedimiento de dos pasos:
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(1) semidiscretizacion espacial del modelo distribuido y (ii) reformulacion de las ecuaciones
discretizadas en términos de un tren de N RCTAs con retromezclado.

5.4.1. Semidiscretizaciéon espacial del gasificador de lecho empacado.

Esta subseccion se dedica a deducir un modelo de dimension finita del reactor de gasifi-
cacién de lecho empacado mediante la aplicaciéon de un método de discretizacion espacial al
modelo distribuido del proceso (2.4) y su geometria asociada (figura 5.2).

V-1 ®ZN-_1

Z
Vi 4’I N

ZNy1
Figura 5.2: Reactor tubular discretizado en N voliimenes V}, separados por superficies Sg_1
y Sk-

El objetivo de esta subseccion consiste en obtener la representaciéon en pardmetros con-
centrados méas simple posible del modelo de dimensién infinita del gasificador de lecho em-
pacado (2.4), tal que la naturaleza distribuida del reactor sea retenida con un conjunto
minimo de ODEs y con el acoplamiento mas débil (minima interaccién). En consecuencia,
la discretizaciéon espacial del reactor debe realizarse utilizando cualquier método numérico
capaz de preservar el mecanismo de transporte convectivo-dispersivo con interaccién a veci-
nos inmediatos, es decir, las dindmicas de las variables (temperaturas y concentraciones) en
el k—ésimo nodo de la malla espacial deben depender solamente de las variables de nodos
vecinos (k+1y k—1) y de si mismas. Entre los métodos numeéricos extensamente utilizados
que generan modelos discretos con dicha estructura subyacente se encuentran los métodos
de diferencias finitas y de volumen finito de primer orden: diferencias centradas, upwind e
hibrido (Patankar, 1980), entre otros.
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El punto de partida de los esquemas de discretizacién espacial consiste en la particion
axial de la geometria tubular del reactor de gasificaciéon con volumen Vi de acuerdo a la
figura 5.2. Se muestra la malla espacial axial con N + 2 nodos con ubicaciones en Zj, asi
como, los N volumenes (subcilindros) discretos V}, definidos por las ubicaciones axiales Sk_1
y Sk de las superficies de frontera Ay 1 y Ag, respectivamente.

De forma general, dada una malla espacial con una distribucién de ubicaciones de nodos
Z}. es posible asignar un conjunto de ubicaciones axiales Sy para las superficies de frontera
Ay y por lo tanto, seleccionar el tamano de los volimenes Vj, que corresponden a dicha malla
espacial:

VrR=LAgr, Vi=hi(Zx-1,Zk, Zy11) Ar, (5.2)
hi = Sk (Zk, Zk+1) — Sk—1 (Zk—1, Zx) = ASk

donde Vg es el volumen del reactor tubular, Ap es el area circular de la seccion transversal
del reactor tubular, V; es el volumen del k-ésimo subcilindro y h; es la altura del k-ésimo
subcilindro en términos de las ubicaciones de los nodos vecinos. La definicién de dicha altura
hi en funcién de las coordenadas axiales Sy y Si_1 de las fronteras del voliimen se presenta
en la ecuacion (5.3).

Esto se sigue del hecho de que el reactor sblo se discretiza axialmente, por lo que Ay = AR
para k=0,1,2,..., N.

En el caso de una malla espacial uniforme se cumple que:

VR L L
Vk_N_<N>AR:>AZk_N, hi = Zy — Zp—1 = AZ,

Como primera aproximaciéon y por simplicidad el método de discretizacion espacial adoptado
en esta tesis es el de diferencias finitas ad hoc de primer orden basado en la formulacién de
serie de Taylor. A continuacion se reescribe el modelo generalizado de transporte (2.2) sin el
subindice de fase 7 con el propésito de ilustrar con simplicidad el método de discretizacién
utilizado:

Almacenamiento Conveccion Dispersion Generacion

Py
A = —(0z -up) + (07 - DAzp) + S(p,r) (5.4)

» Bl término de transporte convectivo del operador de transporte (tabla 2.1). La deri-
vada espacial del transporte convectivo es discretizada mediante el método upwind-
downwind de primer orden, el cual es una combinaciéon de los esquemas de diferencias
finitas hacia atras y hacia adelante de primer orden:

(82 . ugo) =max(sgn|ugl,0) - <11k§0k — uklgpk1>+
k Zy — Zk—

Wt 1Pk41 — uk@k)

min(sgn[ug],0) - ( Zir1 — Z
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Esta implementacion en diferencias finitas ajusta la direccién de transporte convectivo de
acuerdo al signo del coeficiente de transporte convectivo (velocidad de flujo u). Por lo tanto,
para el caso de un reactor de gasificacién de flujos paralelos descendentes el término de
diferencias finitas hacia atras es el que prevalece:

UrPr — Ug—1Pk—1
Oz -u = 5.5
( z ¢>k < Z — Zp—1 > (5:5)

mientras que para un gasificador de flujos en contracorriente el término convectivo de las

ecuaciones de balance de masa y energia de la fase gas es discretizado con diferencias finitas
hacia adelante debido al signo negativo de u:

Uk+1Pk+1 — UkPk
Oz -u = 5.6
( g SO)k: < Ziy1 — Zg ) (5:6)

v Bl término de transporte dispersivo del operador de transporte (tabla 2.1). Un método

de diferencias finitas centradas es empleado para el término diferencial espacial dis-
persivo: diferencias finitas hacia atras en la derivada espacial exterior y diferencias
finitas hacia adelante en la derivada interior.

0z | DI = —,
Z< Z@)k Zr — Zn1
Pr+1 — Pk
0 = /",
< Z*”>k (Zkﬂ = Zk>
Pk — Pk—1
o), = (5=5)
< v k—1 2y — Zr—1
= El operador de frontera en Z = 0. Se emplea el método de diferencias finitas hacia

adelante en la derivada espacial.

» FEl operador de frontera en Z = L. Se emplea el método de diferencias finitas hacia
atrés en la derivada espacial.

Las ecuaciones del modelo distribuido (2.4a)-(2.4d) son discretizadas espacialmente gene-
rando un conjunto de EDOs, las cuales modelan la evolucion temporal de las variables de
concentraciéon y temperatura del gasificador a lo largo de las distintas ubicaciones axiales

dadas por los nodos internos de la malla espacial axial k =1,2,...., N:
Csk = T3cn(Cok1,Con) + Gk (5.7a)
Cs,ka,kTs,k Chor(Tsk—1,Tsk) + Thp g (Ts k1, T, Ts 1) + Qp (5.7b)
Cyr = MCk(C k-1, Cg k) + FMD 1(Cok—1, Co, Cg 1) + Gk (5.7¢)
Ogyk‘og,kTg, HCk( ak—1: Ty ) + FHD k(Tg,k—la Lok Tgrs1) + Qi (5.7d)
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con las condiciones iniciales de los estados del sistema dinamico en paradmetros concentrados:

t'=0: Cs(Zk7 0) = Cs,k(o) = Csic(Zk); Ts(Zka 0) = Ts,k<0) = Tsic<Zk)7
Cy(Zk,0) = Cy(0) = Cyic(Zk), Ty(Z,0) = Ty (0) = Tyic(Zy) (5.7¢)

los operadores de transporte en diferencias para el k-ésimo nodo interior son:

Py = <uzkz—1) Copr — <22’“k> Copy  AZy=Zy— Zp (5.7f)
MCk (UZICZ]:) gk—1— (ZZ) Cyk (5.7g)
oo = (szas) O~ (sza5) O
+ (DXZ’“J) . (DXZ’“k) Cy (5.7h)
( ke 1(;2%1117”6 1>Tﬂ,k1— <Cﬁk 11;}; il 1>Tn,k (5.71)
CrxCT, D7
iy = < AZkAZk+1 > Trjet1 — (M) Tk

Crk—1Cp 1Dy 1 Crk—1Cp 1Dl g1
T 11— T .7
+ < AZ% > m,k—1 ( AZI% > m,k (5 7J)

y los términos fuente discretizados han sido agrupados en la siguiente forma compacta:

Gri = SLR(Cy, Ty) (5.7k)
NRg
Qf ==Y AH;R;(Cy, Ty) + Asghisg(Ti) [Ty — Tyi]
j=1
— Avhgu(T) [Ty k — Tw,k] (5.71)
NRs
— 3" AH;R(Cr, T) — Asghisg(Ti)[ Lo — Ty
7j=1
- Avhsw(Tk)[Ts,k - Tw,k] (57m)

En el nodo frontera k = 0 donde ingresan los reactantes (Zy = 0) la condicion de frontera
(2.4e) es discretizada formando los balances estaticos que gobiernan el comportamiento de



7

las variables en dicho nodo:

CS,O = Cse (5.711)
Do y
(AZl ) [ngl - Cg,O] = Ug,0 [Cg,O - Cge] (5711)
DE,O [Tﬂ' 1—Tx 0] = Ur,0 |:T7T 0— Twe] m™=S,9 (570)
AZq ’ ’ ’ ’ ’ ’

mientras que en el nodo frontera k = N+1 donde pasan los efluentes del proceso (Zn4+1 = L),
se discretizan las condiciones de frontera (2.4f) resultando en los balances estaticos:

CS,N+1 = CS,N7 Cg,N+1 = Cg,Na Ts,N+1 = TS,N7 Tg,NJrl = Tg,N (5713)

donde el subindice k indica el valor de la variable en la posiciéon axial expacial Zj co-
rrespondiente al k-ésimo nodo del reactor discretizado, por ejemplo: C,_; = C(Z,t') (o
Tr_1 = T(Z,t')) denota el vector de concentraciones (o temperaturas) de las componentes
solidas y gaseosas en la ubicaciéon espacial axial Z;, del nodo k-ésimo, mientras que ka (o

Ty) es la derivada temporal del vector de concentraciones (o de la temperatura) de la fase =

L, . dC, dT,; . , . . ., . .
en el nodo k-ésimo: dt,’k (o dt,’k ). Si el método de discretizacion utilizado es volumen finito

o elemento finito, entonces éste denota la derivada temporal del promedio de la variable en
el volumen o elemento finito k-ésimo.

Las variables de transporte convectivo y dispersivo son definidas en las ubicaciones axia-
les dictadas por los nodos de la malla espacial:

Uk = Ur(Ck, Tx), Dupk = Du(Cr, Tr), Dly = Di(Ck, Th), T=35,9

Las velocidades de flujo convectivo para ambas fases uy 1, U, 1 en los nodos interiores de
la malla son obtenidas a partir de las ecuaciones de continuidad del gas (2.8) y del sélido
(2.7) discretizadas en k = 1,2, ...., N:

m Mg
. . Ug.k—1 Ug k p A
Cg,k N (AZk) Cgkil B (AZk) Cg,k + Qg ; ; Si,jR](Ck7 Tk) (58&)
. Ug k—1 Us & NRs ng
Cs,k = < AZk > Cs,k—l - <AZk> Cs,k + Qg JZ_; ZZ; Si,jRj(Cky Tk) (58b)

con las condiciones de frontera (2.9) discretizadas:

Cg,Oug,O = Cgeugea C’S,Ous,O = Csellge
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Malla espacial de diferencias finitas
Zg Z Zy_1 Zy, Zk+1 ZN  ZN+1
O @ @ @ @ o—O

Cascada de N RCTAs con retro-mezclado

Qe 0q0

l qf

Figura 5.3: Malla de discretizacion espacial del reactor tubular y el tren de N RCTAs con

flujos de retro-mezclado.

5.4.2. Analogia entre un TRCTA y un reactor de gasificacion.

El método de modelado en dimension finita de esta tesis relaciona aspectos fundamentales
de los fendémenos de transporte del reactor de gasificacion de lecho empacado modelados en
el sistema distribuido (2.4) con el modelo en parametros concentrados (5.7). Dicha relacion
se establece mediante una analogia entre el modelo semidiscretizado espacialmente de N + 2
nodos (5.7) y el modelo de un tren de N RCTAs con retromezclado y 2 sistemas estaticos
en los extremos del tren, la cual surge de forma natural al seguir un procedimiento de
interpretacion con énfasis en los fenémenos de transporte modelados:

1. Se establece que el conjunto de EDOs (5.7a)-(5.7d) planteadas en cada nodo interno de
la malla espacial (k = 1,2, ..., N) pueden ser interpretadas como los balances de masa
y energia de un RCTA no isotérmico multicomponente de dos fases termodindmicas
(ver Apéndice C), al comparar las ecuaciones (5.7a)-(5.7d) con las del modelo del
RCTA (C.1) en el Apéndice C. Asi mismo se encuentra una relacion entre los flujos
entrantes y de salida del RCTA con los términos correspondientes de los operadores
de transporte en diferencias discretos.

2. Se explota la propiedad de conservacion de las ecuaciones discretizadas (5.7a)-(5.7d) y
se comparan los distintos flujos de sus operadores de transporte en diferencias (5.7f)-
(5.7j) en las ecuaciones de balance de los nodos o RCTAs k£ —1, k, k+ 1. Con base en
ello, se deducen las interacciones entre el nodo interior k-ésimo de la malla espacial con
sus dos nodos vecinos: k— 1y k+ 1 mediante los flujos de transporte convectivos qg y
dispersivos qu que tienen en comun los balances de masa y energia del nodo k-ésimo
con los balances correspondientes de los elementos &k — 1 y k + 1. Posteriormente las
ecuaciones de balance son reescritas en términos de flujos volumétricos hacia adelante
i (descendentes) y de retromezclado g, (ascendentes) de la interconexion de dos vias
del TRCTA. Es importante enfatizar que la identificacion de dichos flujos depende de
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que la comparacion de flujos en nodos vecinos se realice en las ecuaciones de conser-
vacion discretizadas, por lo que este paso se debe llevar a cabo en la ecuaciones de
balance de entalpia de cada fase discretizadas en su forma conservativa y no en las
ecuaciones de temperatura (2.4b), (2.4d) derivadas a partir de ella Badillo-Hernéndez

(2009).

3. Las condiciones de frontera discretizadas (ecuaciones algebraicas no lineales) en los
nodos kK = 0 (5.7n)-(5.70) y k = N + 1 (5.7p) son sustituidas en las ecuaciones
discretizadas en los nodos k = 1 y kK = N respectivamente. Esto tiene el objeti-
vo de incluir el efecto de los flujos, concentraciones y temperaturas de alimentacién
(de, Cse, Cye, Tse, Tye) en los balances de masa y energia del primer nodo interno
(k=1), y a su vez eliminar su dependencia de las variables del nodo k& = 0 (Cg, Ty),
asi como, desacoplar la dindmica de las variables del nodo k = N de las variables del
nodo k=N +1 (CN+1,TN+1).

4. Las condiciones de frontera discretizadas en los nodos k =0y k = N+1 (5.7n)-(5.7p)
son reformuladas en términos de flujos volumétricos de entrada y salida del reactor
para representar la interaccion del sistema con el exterior a través de las variables en
los nodos frontera o exteriores k =0y k = N + 1 de la malla espacial.

En consecuencia, el reactor de gasificacion de lecho movil es modelado en dimensién finita
por la siguiente representacion en espacio de estados de un tren de N RCTAs con retro-
mezclado:

Primer RCTA (k =1)

ViCs1 = ¢}"*Cye — ¢1"*Cs 1 + G5(C1, TV (5.9a)
ViTs1 = —r fSTse - gf Tsq1) + b7HST5 + 5.9b

1751 (Cs,10§,1> (g Qout,1 1) +aq 2 CurCs, (5.9b)
ViC,1 = ¢M9C,. — ¢}Cy 1 + M9C, 0 + G, (CL, TV (5.9¢)

. CyoC?, QY(C1, TV
Wi, = [ 2220 (HgT —d.T ) bHgp 4 X\ 21V 5.9d
14g,1 (Cg,lCﬁ,l Qe "Lge — Qouttg1 ) T @ g2t Cy1CY, ( )
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RCTASs interiores (2 <k < N —1)

ViCsk = a5 Cs -1 — qM°Cy g + G5(Cy, Tp) Vi (5.9e)
Vo= (SCC’I; (@8 Tor—1 — a2k Tok) + @y Tk (5.9f)
s,k P,k
Cs k10 $(Cr, Tr) Vi
() e, o SECRTON (5.9)
S’k p7k CS’ka7k
ViCyk = a1 % Cy1 — 4y *Cy + ¢0"Cy k11 — 0MCy s + Go(Cr, T Vi (5.9h)
. Cg,k—lcg k-1 i
Villyr = (CCZ <q1€{—91Tg,k71 - qig,kTg,k) + qI?Hng,kH (5.91)
gvk p,k’
B Co—1Cyp 1 Lo QI(Cy, Ti) Vi (5.93)
Cg,kcﬁ,k o CQJCCch
Ultimo RCTA (k = N)
VNCsn = qN*1Csn_1 — ¢M*Cyn + Gs(Cn, Tn) Vi (5.9k)
. Con-1C) Ny Q°(Cn, TN)VN
VnTsn = | ———2=— | ¢fs | (Ty yo1 — Tun) + ’ 5.91
N+Ls,N ( CS,NC;’N N—-1 ( s,N—-1 87N) CS,NC;’N ( )
VvCyn = an? Cyn1 — (q]Ang - Q?&Mg) Cyv — WM Cyn + G4(Cn, Tn) Vi
(5.9m)
. Cg NflcgNA H Qg(cN TN)VN
VNT,N: 2 - bhINT q‘z T7N_ —TN—I- ’ 5.9n
g ( Cg,NCg,N N-1 ( g 1 9 ) Cs,NC;N ( )
donde
CrCT
Hmr — ( Hr byHﬂ-) + ™R .k b,Hm T =S8 5.9n
QOut,k i1 9r—1 <07r,k—10;r7k_1 9 ) g ( )
g as ek
Hs Hs b,Hs
q q q
= | gl &=\t G=1|Fu, (5.90)
e a;. 4y,
g a? T
Va=LAp, Vi=AZLA,, Ay=Ap, k=1,2,...N (5.9p)

Vi (0o VRg) es el volumen del k-ésimo tanque (o del reactor tubular), AZy es la distancia
axial entre el k-ésimo nodo y (k — 1)-ésimo nodo de la malla de discretizacion espacial, Ar
es el area circular de la secciéon transversal del reactor tubular, mientras que los parametros
q representan los flujos volumétricos de entrada y de salida de cada tanque en la siguiente
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forma:

1. qe es el vector de flujos volumétricos de entrada del reactor tubular cuyos elementos
son los flujos de masa ¢M* y calor ¢"* del sélido (o de masa qéw 9y de calor qf 9 de la
fase gas).

2. qy es el vector de flujos hacia adelante (o de retro-mezclado qz) del tanque k-ésimo.
ar (0 %) contiene los flujos hacia adelante (o de retro-mezclado) de masa gi’* (o
qZ’MS) y calor ¢f’* (o qZ’HS) del solido, asi como de masa q,]cv‘[g (o qZ’Mg

) y de calor ¢,
(o qZ’Hg ) de la fase gas del tanque k-ésimo.

Debido a las distintas formas de asignaciéon de los volumenes Vj dada una distribuciéon de

ubicaciones de nodos Zj, en general para una malla espacial no uniforme se cumple que:

N
Z Vi < Vg
k=1

Las condiciones de frontera en el fondo del reactor (Z = Zn41 = L) producen la ecuacion
de balance algebraica trivial (5.10b), mientras que las condiciones de frontera en la cima
del reactor (en Z = Zy = 0) dan lugar al conjunto de ecuaciones algebraicas (5.10a) que
representan mezcladores de flujos de masa y energfa.

QP = ded, +agdy, enZ=0 (5.10a)
N1 =¢n, enZ =1L (5.10b)
donde
qys Use Ae Cs,k
Hs A T

a= |5l =0 ge= | DM Ae=Ar, k=0,.,N+1e (511

Qe ugeAe Cg,k

qu ugeAe Tg,k

Uge (0 use) es la velocidad de flujo de entrada de la fase gas (o solida ), A. es el area
transversal del puerto de los flujos de entrada y ¢, es el vector con concentraciones en el
k-ésimo tanque o nodo.

De este modo, se puede establecer una analogia directa entre el modelo discretizado
espacialmente de un gasificador de lecho empacado (5.7) y un tren de N RCTAs con dos
tipos de flujos volumétricos: los flujos hacia adelante (qi) y los flujos de retromezclado por
dispersion (qz) representados en la figura 5.3. En consecuencia, las velocidades convectivas
(us y ug) y los coeficientes de dispersion (Dys, D3 y DY;) del reactor tubular de gasificacion
de flujos concurrentes (2.4) se relacionan con los elementos de los vectores de flujo hacia
adelante (qx) y de retro-mezclado (q?) del conjunto de RCTAs de acuerdo al conjunto de



expresiones (5.12)

c D b D
Ak = qr +4qr, G = qy (5.12a)
r C,Ms T
qs U, Ag
qC’,Hs u k:Ak
C JE— k —_ 87
a4 = C,Mg - A (512b)
9y Ug KAk
C,H
Lqy ! Uy Ap
- D,Ms o0 ]
0 D3 A
qD,Hs Afgk k
D __ k _ k+1
A = | DMg| = | P (5.12¢)
4y, AZi1
ql?,Hg DYy x Ak
- | AZr1 |

Mientras que el presente estudio se enfoca en el reactor de flujos concurrentes, el método
de modelado desarrollado es aplicable a gasificadores de flujos en contracorriente ya que al
utilizar la parte de downwind (5.6) del método de discretizacion para el operador convectivo
de las ecuaciones de conservacion para el gas, los flujos del modelo de N-RCTAs (5.9) se
relacionan con los coeficientes de transporte convectivo y dispersivo del modelo distribuido
de acuerdo a las siguientes expresiones:

r,Ms T Ug kAk:
q’jq A ’+DfH LA
S u 2
_ qk} _ Svk k AZk+1 (5 13 )
qr = Mg - D Ax .loa
dy, Ay
qu D?—I KAk
-k i A1 ]
- bMs 0
£ DS A
b,Hs H.k'"k
b |4k o AZk1q
U= | bMg| = | A, o+ Parrde (5.13b)
qx g,k2k AZyi1
b,Hg DI, A
’ H,k
-qk _u97kAk + Azk+1 ]

De acuerdo a estas expresiones (5.13), un gasificador de flujos en contracorriente posee
un mecanismo natural intrinseco de retro-mezclado de calor y masa de intensidad similar a
la del flujo principal descendente (hacia adelante), incluso si los coeficientes de dispersion
de masa y de calor son cero (o los nimeros de Peclet correspondientes son infinitos) en el
modelo distribuido. En este sentido, el modelo de N-RCTAs provee un mejor entendimiento
de los fenémenos de transporte involucrados.

En el caso de estudio, la ecuacion de balance molar total del gas discretizada (5.8a) es

utilizada para obtener el flujo efluente convectivo q,?’Mg ,q,?’Hg de la fase gas del k-ésimo

RCTA mediante el siguiente procedimiento:
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1. Se emplea la ley de gas ideal para relacionar la concentraciéon molar del gas con la
temperatura del gas:

P, B
RTg,k—l

Cop=—=—; Cyp_
g,k RTg,k, g,k

2. Derivando esta expresiéon respecto al tiempo se obtiene una relacién entre la dindmica
o la variaciéon temporal de la concentracién total con la dindmica de la temperatura:

dCyr  Cyp dTys
% dt

T,

3. Finalmente se sustituye esta expresion en el balance de moles totales del gas (5.8a),
obteniendo una expresion para el flujo volumétrico de salida del gas en términos de la
dinédmica de la temperatura del gas dada por la expresion (5.91):

m Ng
C,Mg _ Cg,kl) C,Mg < 1 ) g Vi [
q =|—=|q”- (6] s? Ri(Cp, T) Vi + T,k;
P = () i+ () o o L stmaen v+ (75)7,

El modelo en pardmetros distribuidos (2.4) de un gasificador de lecho empacado toma en
cuenta dos tipos de fenémenos de transporte fundamentales: convectivo y dispersivo. El dia-
grama de procesos quimicos de la figura 6.1 muestra que la esencia del transporte dispersivo
y convectivo en un reactor tubular puede ser reproducida con un tren de N RCTAs y un
mezclador. Cada RCTA debe tener interconexiones de dos vias mediante flujos volumétricos
con sus vecinos. Por ejemplo, el RCTA k-ésimo provee masa y energia a los RCTAs (k+ 1)-
ésimo y (k—1) -ésimo por medio de los flujos q y qZ—p respectivamente; ademés, el RCTA
k-ésimo extrae energia y masa del RCTA (k + 1)-ésimo a través del flujo qz y del RCTA
(k — 1)-ésimo mediante qx—1. De acuerdo a la expresion (5.12a), el vector de flujos directos
qy tiene dos componentes: el vector de flujos convectivos ch y el vector de flujos dispersivos
qu , mientras que el flujo de retro-mezclado qz se debe exclusivamente al flujo por transporte
dispersivo. Es por ello que si la dispersién es muy baja en relaciéon con el transporte convec-
tivo entonces el tren de RCTAs se reduce a una conexion en serie de RCTAs convencional
con una direcciéon de flujo axial dominante. Cabe senialar que en el diagrama de procesos de
la figura (5.3), las flechas representan flujos compuestos (materia y energia de ambas fases)
transportados de un tanque a otro a través de una interfaz.

El modelo del tren bidireccional de N-RCTAs (5.9) para el gasificador de flujos concu-
rrentes descendentes es un sistema de procesos por etapas que de forma compacta se puede
expresar como:

5(1 = fl(Xl,Xg,u) (514)
)'ck:fk(xk,l,xk,xkﬂ), k:2,...,N—1 (5.15)

xy = fnv(xy_1,XN) (5.16)
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donde
Cs?]
T .
x;j=| 7|, u= [Xe] j=1,..,N,e (5.17)
C,.i q
9. e
Ty,

X1, ...,Xn son los estados dindmicos y u es la entrada exogena.
En conclusion, el sistema dinamico resultante posee las siguientes caracteristicas:

1. Interconexién en cascada de N subsistemas quimicos de pardmetros concentrados
conocidos (RCTAs) con interaccion baja.

2. El TRCTA con retro-mezclado (5.9) puede interpretarse como una estructura de mo-
delo que tiene como parametros principales de diseno al nimero de RCTAs N, sus
volimenes Vi, sus flujos hacia adelante qi y sus retro-flujos q,l; (para k =1,2,....,N).
Es decir, en funcién de la precisién requerida por el objetivo de modelado y la in-
certidumbre tipica del sistema especifico uno puede sintonizar dichos pardmetros de
forma independiente a las ecuaciones (5.9p), (5.12), cuya forma especifica depende del
método numérico de discretizacion espacial elegido.

3. Proceso de N etapas con interaccién a vecinos tinicamente. Posee la misma estructura
que los modelos de las columnas de destilacion.

4. Consiste en M = N x (ns+ny+2) EDOs correspondientes a las ecuaciones de balance
de las temperaturas y concentraciones de las componentes del sélido y gas.

5. Matriz jacobiana con estructura tridiagonal a bloques que retiene las interacciones por
transporte convectivo y dispersivo (Badillo-Hernandez y Alvarez-Icaza, 2010).

6. Modelo 1til para configuracion de flujos entrantes en contracorriente y concurrentes.
Para modelar un reactor en contracorriente solo se modifica la direcciéon de los flujos
convectivos en las ecuaciones de balance discretizadas para cada tanque de acuerdo al
método upwind-downwind de discretizacién espacial.
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Capitulo 6

Método de diseno de modelo
propuesto.

En el presente capitulo se aborda el problema de diseno de modelo para reactores tu-
bulares de gasificacién de lecho empacado en funcién del objetivo especifico de modelado:
disefio de experimentos, equipo, modo de operacién, esquemas de monitoreo y control. Se
desarrolla una representaciéon en parametros concentrados de dimension finita reducida del
reactor tubular de gasificacion de forma que el objetivo de modelado particular es logrado
con el minimo nimero de ecuaciones diferenciales ordinarias (EDOs), teniendo en cuenta
la precisién requerida del modelo y la incertidumbre experimental relativa a los parametros
de cinética y transporte. El procedimiento de diseio de modelo se estructura en tres etapas
(Badillo-Hernandez et al., 2013):

1. La separacién de las componentes invariantes de reaccién basada en consideracio-
nes estequiométricas del capitulo 3. Se realiza un anélisis del rango de la matriz de
coeficientes estequiométricos de las componentes de la fase gas para determinar el
nimero de reacciones independientes existentes en la red de reacciones del modelo.
El resultado de este andlisis es la particiéon del conjunto de ecuaciones de balance de
componentes gaseosas: n (siendo n el rango de la matriz estequiométrica) balances de
masa con término fuente (dependientes de una cinética de reaccion independiente), y
Ny —n (siendo Ny el nimero de componentes gaseosas totales) ecuaciones de balan-
ce sin término fuente y cuasi-lineales (independientes de las velocidades de reaccion)
correspondientes a los invariantes de reaccion.

2. La aplicacion de la hipotesis de estado cuasi-estacionario en la fase gas y equilibrio
térmico entre fases presentada en el capitulo 4. Se desprecia la dindmica o término
de almacenamiento de los balances de las componentes quimicas gaseosas, debido a la
diferencia entre las densidades de la fase sélida y gaseosa. Adicionalmente, se supone
que ambas fases tienen la misma temperatura debido a la alta velocidad de transfe-
rencia de calor entre fases. El resultado es un modelo cuasi-estacionario en parametros
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distribuidos que establece que la dindmica dominante del reactor es determinada por
las especies sélidas y la temperatura.

3. La implementacion del esquema de modelado en dimension finita del capitulo 5. Con-
siste en la aproximacién del modelo cuasi-estacionario y en parametros distribuidos del
reactor mediante un esquema de discretizacion espacial por medio de diferencias fini-
tas de primer orden seguida de la interpolacién de los perfiles espaciales del gasificador
mediante polinomios a trozos de segundo grado.

El presente esquema de disenio obtiene un modelo dindmico en parametros concentrados
de orden reducido, interpretado como un tren de N RCTAs con retromezclado. El namero
de RCTAs y sus volimenes son los grados de libertad disenados de acuerdo al objetivo de
modelado particular. El método de diseno propuesto es probado y demostrado con un caso
particular estudiado en la literatura mediante simulaciones (Di Blasi, 2000) y experimentos
(Manurung y Beenackers, 1993), concluyendo que el comportamiento dinamico del reactor
puede ser modelado adecuadamente mediante un tren de 3 (9-EDOs) a 5 (15-EDOs) RCTAs.

En la primera seccién se presenta el modelo dindmico en parametros distribuidos reducido
en la forma reactiva-no reactiva obtenido tras aplicar el anélisis estequiométrico de la red
de reaccion, asi como las hipétesis de estado cuasi-estacionario para el gas y de equilibrio
térmico entre las fases. Posteriormente, se desarrolla el modelo de N-RCTAs en cascada con
retro-mezclado del gasificador a partir del modelo distribuido reducido de la primera seccion.
En la seccién siguiente 6.2 se plantea el problema de disefio para los grados de libertad de
la estructura del modelo de N-RCTAs. Finalmente, se muestra la efectividad del método de
modelado propuesto aplicandolo en el caso de estudio del gasificador de biomasa de flujos
concurrentes para cumplir dos objetivos de modelado: (i) reproducir el comportamiento
local alrededor de un estado estacionario de operacién con un nivel de precisién similar a
la obtenida con simuladores numéricos de EDPs utilizando aproximaciones discretas de alto
orden (de 1800 a 7000 EDOs), y (ii) analizar la capacidad del modelo de N-RCTAs de
describir con pocos tanques (de 3 (9-EDOs) a 5 (15-EDOs) RCTAs) aspectos esenciales del
comportamiento no local del gasificador como la multiplicidad de estados estacionarios y la
estabilidad de estos distintos modos de operacién. En las ultimas secciones se presenta el
analisis de los resultados de simulacién correspondientes.

6.1. Modelo distribuido reducido del reactor.

En esta seccién, las consideraciones estequiométricas del capitulo 3, el método de reduc-
cion de modelo y la hipétesis simplificante de equilibrio térmico de la seccién 4 son aplicadas
a la forma adimensional (4.2) del modelo del gasificador de lecho empacado movil (2.4) en
dos pasos:

1. Debido a que la densidad del sélido es aproximadamente tres 6rdenes de magnitud
mayor que la del gas (y en consecuencia las diferencias de las velocidades de flujo
son analogas: us << ug) no hay almacenamiento de masa y calor en la fase gas, o
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equivalentemente, la hipdtesis de estado cuasi-estacionario en la fase gaseosa es valida
(Gobel et al., 2007),(Baldea y Daoutidis, 2007). Un modelo dindmico en parametros
distribuidos reducido del reactor de gasificacién se obtiene al inducir dicha hipotesis
(haciendo € = 0) en el modelo adimensional (4.24) con equilibrio térmico entre fases
(Ts = T, = T) del gasificador , deducido en el capitulo A, tras considerar que la
transferencia de calor entre fases es rapida (o Stgg > 1)

2. El modelo resultante del paso anterior se expresa en su forma reactiva-no reactiva
(3.6) mediante el cambio de coordenadas de concentraciones (3.7) de las componen-
tes quimicas del sistema (C, y C4) a las concentraciones de las componentes clave
reactivas (W, y W) y no reactivas (E; y Eg), presentado en el capitulo 3.

En consecuencia, la descripcion de la dindmica del reactor tubular de gasificacion (2.4) en
términos de los operadores de transporte adimensionales 7 definidos en (6.2), de las variables
(6.4) y numeros (6.5) adimensionales, se reduce al siguiente conjunto de EDPs y ODEs:

Orws = 7 {ws}(e,n) + (¢, n) (6.1a)
ores = Ts,c’{es}(C,n) (6.1b)
1
cses0im = T {n}(e,n) + Per mH{n}(e,n) + Q" (c,n) (6.1c)
1
0= 75 (waHesn) + por fwg}eo) + ¥ (em) (6.10)
1
0= 7 (e} e + e} em) (6.10)
c=[wl, o, W ol ]’ 619
1 |Wnr
C7T = P7r C(71'07 T= n TnOv ™=4g,S (61g)

con condiciones iniciales y de frontera adimensionales en términos de los operadores de
frontera adimensionales 5 definidos en (6.3) :

z2=0: Pg{eg} =0, Bs{es} =0, Bu{n} =0 (6.1h)

z=1: 0,¢=0, 0,¢,=0, 0,n=0 (6.11)
P.C,; agTgic + asTy; T;

t — . s — S Sic — g+ gic S+ s1c = c .1.

O c (Z’O) CSO b ’r’(Z?O) Tno Tno (6 J)

€ = [Ws] , €= [Wg] (6.1k)
e ey

donde Cg;. (0 Cyic) es el vector que contiene las condiciones iniciales de los perfiles espaciales
axiales de las concentraciones de la fase solida (o gaseosa) y Ty (0 Tyic) es el perfil axial
inicial de la temperatura del solido (o del gas) a lo largo del reactor.
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Los términos fuente estan dados por las expresiones:

v’(c,n) = Plry(c,n) = KyMDar(Ple,n) (6.11)
Q"(c,n) = Qr(P~'e,n) = Kn [~ Stwhw(n)[n — nw] — Bl Dar(P~'e,n)]  (6.1m)
v(c,n) = Pyiry(c,n) = M Dar(P'¢,n) (6.1n)

donde h,, es el coeficiente de transferencia de calor adimensional entre el lecho s6lido-gas y
la pared del reactor.

Los operadores de transporte adimensionales 7 son:

Tgc{x}(c:n) = -0, (Vg(P_1c777) X) (6.2&)
P {x}(e,n) = 0. (Da (P e, ) 0.x) (6.2b)
T {x}(e,n) == =0, (vs(P‘lc,n) x) (6.2¢)
r{n}(e,n) == -0 (csc;‘;VH(P’lc, n) [n—n°] ) + 0. (csc;?;VH(P’lc, n)) [n—n"]
(6.2d)
R nhe,n) = 0. (csey D (P~ e,m) 0on) (6.2e)
cgcg
v =vs+ Ky || vy (6.2f)
ches
eff eff
_ ps B\ o _ M eff _ A"
Dy =Dy + Ky Cscf,) Dy, = esch , AT = " (6.2g)

donde TgC (o TSC ) es el operador adimensional de transporte de masa por conveccién para
la fase gas (o solida), Tg es el operador de transporte adimensional de conveccién de calor
total, TgD (o 7E) es el operador de dispersién de masa para el gas (o de calor total) del lecho
empacado. vy (0 vg) es la velocidad adimensional superficial del gas (o de flujo del sélido),
vy es el coeficiente de transporte de calor adimensional por convecciéon del lecho dado por
la ecuacion (6.2f), Dy (o Dp) es el coeficiente adimensional de dispersion de masa de la
fase gas (o de dispersion de calor). El coeficiente de dispersion de calor Dy en términos
de la conductividad efectiva normalizada del lecho A%/ se muestra en la ecuacion (6.2g).
cr es la concentracién molar total adimensional y ¢ el calor especifico molar adimensional
correspondientes a la fase 7.



Los operadores de frontera 5 son:

D
Bg{x} = %@X — Vg [x — Xen]
Bs{x} :=x — Xen

Dy
/BH{U} = E 21— VH [77 - nen]
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(6.3a)

(6.3b)

(6.3c)

donde los vectores Wyep, Egen, Wen, Egen contienen las concentraciones adimensionales de
entrada reactivas y no reactivas correspondientes a la fase gaseosa y so6lida, respectivamente,

Y Nen €s la temperatura adimensional promedio de los flujos alimentados al reactor.

Dicho modelo dindmico reducido de parametros distribuidos esta expresado en términos

de las variables adimensionales:

C, C, w, E, W, E,
Cqg— ——, Cs—= , Wg=——, ,€5g = ——, Wg—= , €5 —
g CgO 3 CsO g CgO g CgO 3 CsO 3 CSO
T Tw Z y Uso T Ug Ug
= — = — Zz = — = = — Ve = ——
n Tn() y Tw Tn[) y L ’ L ’ g Ug() S Us0 )
Dy Dy I Ao At
Dy = ; Dy = ; hy = , Dpo = , X =
DMO D 0 v w0 CsOCpO "

y de los grupos adimensionales:

Lu 0 Luso LthAv
Pepy = 2190 pe,, — BUs0 gy o BRwo Ay
M Do " Do Y CeChouso
Ky = CgOUgO’ Daj _ LRj(COaTTLO)’ = AHJT
CSOUSO ugOCg‘J CpOTnO

(6.4)

(6.5)

con valores de referencia adecuados en los denominadores de (6.4). En estas expresiones,
Dy es el coeficiente de dispersion adimensional total de calor , Peys (o Pep) es ntmero
de Peclet de masa del gas (o de calor total), St,, es el niimero de Stanton de la pared del
reactor con el lecho, Da es una matriz diagonal con los m ntmeros de Damkholer (Da;),
B, es el vector de los m incrementos adiabéticos de temperatura (Bj), y r es el vector con

las m velocidades de reaccion.

Cabe senalar que los términos fuente de masa y energia (6.11)-(6.1n), los operadores de
transporte 7 (6.2), las condiciones de frontera (6.1h)-(6.1i) y las condiciones iniciales (6.1j)
formuladas en funcién de las concentraciones adimensionales originales ¢ han sido expresadas
en términos de las nuevas coordenadas de concentraciones en ambas fases ¢ de acuerdo a la
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siguiente transformacién lineal:

c=[ecl, "

e~

)

P! ON.xN
c=Plc, P!1= ® <X No

-1
On,xn, Py

En el caso de estudio seleccionado del reactor de gasificacion de biomasa (seccion 2.7), la
velocidad convectiva de la fase gas y del carbonizado son calculadas a partir de las ecuaciones
de continuidad adimensionales con la hip6tesis de estado cuasiestacionario para el gas:

’T'Lg m

0, (cgvg) = Z Z s{ ;Dajr; (6.6a)
i=1 j=1

0C pyr02vs = —(Dagra + Dagrs + Dagry) (6.6b)

donde g¢ pyr es la concentracion de carbonizado adimensional o la concentracion del s6lido
después de la pirdlisis.

El modelo precedente (6.1) constituye una version adimesional de orden reducido en
la forma reactiva-no reactiva de los modelos de gasificadores desarrollados en la literatura
reciente (Di Blasi, 2000), (Di Blasi, 2004), (Grieco y Baldi, 2011), con un menor nimero
de ecuaciones dinamicas: ns + 1 EDPs y ny, EDOs con dos condiciones a la frontera en la
variable espacial axial adimensional. z.

6.2. Modelo reducido en parametros concentrados

En esta seccion se aborda el problema de deducir un modelo de dimensién finita que
capture la naturaleza distribuida del gasificador de lecho mévil a partir del modelo reducido
de parametros distribuidos (6.1) mediante un esquema de discretizacion espacial (Badillo-
Hernandez y Alvarez-Icaza, 2010). Las nociones de estructura de sistemas dindmicos utili-
zadas en este esquema de modelado se enuncian a continuacion:

= Estructura. Esté caracterizada por dos propiedades de un sistema dindmico:

1. Dimension (M ). Es el naimero de EDOs de primer orden que componen el modelo
en parametros concentrados del reactor, es decir, la dimensién del espacio donde
evolucionan las variables de estado del sistema dinamico.

2. Interaccion entre subsistemas. Es el grado de acoplamiento de las EDOs. La
interaccion entre los componentes basicos del sistema (cada EDO o ecuacion de
estado) esta dada por la dependencia relativa de la dindmica de cada variable de
estado del resto de las variables. Por lo tanto, se pueden distinguir dos extremos
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de acoplamiento: (i) interactividad nula y (ii) acoplamiento completo, es decir,
la dindmica de todos los estados depende de todos los estados fuertemente.

s Complejidad de modelo. Es una caracteristica del modelo determinada por un
criterio o indicador en funcion de los dos componentes de la estructura. Una medida de
la complejidad del modelo es una funcién creciente de M y del grado de interactividad
del sistema, por lo que un modelo de estructura simple es aquel que posee un orden
reducido M y un acoplamiento débil entre sus EDOs.

De acuerdo a las consideraciones establecidas en el capitulo 5, una interconexién en cascada
de N RCTAs con retromezclado de masa y energia constituye la estructura adecuada para el
proposito perseguido en esta tesis debido a que exhibe un acoplamiento relativamente débil
entre sus subsistemas basicos (RCTAs) y retiene la naturaleza distribuida de los reactores
tubulares de lecho empacado con dispersion. Es por ello que la discretizacion espacial del
reactor debe ser llevada a cabo usando cualquier método numérico capaz de preservar el
mecanismo de transporte convectivo-dispersivo, en el cual la dinaAmica de las variables en el
k-ésimo nodo de la malla espacial axial debe depender de las variables en los nodos vecinos
(k+1y k—1)y de si mismas.

Por simplicidad, la discretizacion espacial del modelo distribuido del reactor (6.1) se
realiza mediante el esquema de diferencias finitas de primer orden presentado en la seccién
5.4 utilizando una malla adaptable de tamano N, = N + 2. El modelo dindmico resultante
es analogo al modelo discretizado completo (5.7) y consiste en /N subsistemas de parametros
concentrados (volimenes de control correspondientes a los nodos internos de la malla: N, —2)
representados por un conjunto de M = N x (ns + 1) EDOs acopladas con Nv = N X
(ng) ecuaciones algebraicas (AEs). En dicho modelo las restricciones algebraicas constituyen
balances molares en estado cuasiestacionario de las pseudo-especies gaseosas en cada volumen
de control, mientras que las EDOs representan los balances molares dinamicos de las pseudo-
componentes solidas y los balances de energia de la temperatura adimensional del lecho en
cada celda o volumen de control.

La solucién de las Nv ecuaciones algebraicas para las variables estaticas de las con-
centraciones de las pseudo-especies gaseosas (contenidas en el vector y) en términos de las
concentraciones dindmicas adimensionales sélidas y la temperatura adimensional agrupadas
en el vector x, seguida de su sustituciéon en las M EDOs, produce el modelo en parametros
concentrados en la forma de sistema de procesos por etapas:

%1 = f1(x1,x%2,u) (

X, = fo(Xp—1, Xk, Xt1), k=2,...,N—1 (6.7b
xy =fnv(xn_1,XN) (6.7c
yvi =hj(xj_1,%x5), j=1,..,N (6.7d
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donde

Ws,j W Xe
Xji=|Csg|> Yi— [ gy]] » W= 1¥e j=1,..,N,e (6.8)
5

X1, ...,Xy son los estados dindmicos, u es el vector de entrada exoégena con el vector de flujos
alimentados qg, el vector de los valores de alimentacién de las concentraciones adimensionales
para las pseudo-especies del gas y., asi como, el vector de concentraciones adimensionales
de las pseudo-especies y la temperatura adimensional de alimentacién Xe.

El vector de las variables dinamicas x;, contiene los valores en el nodo k-ésimo de la malla
espacial de la temperatura adimensional () y de las concentraciones adimensionales de las
pseudo-especies solidas (W, € 1), mientras que el vector de variables estaticas yy, incluye
los valores en el nodo k-ésimo de la malla espacial de las concentraciones adimensionales de
las pseudo-especies en la fase gaseosa (Wg k, €g1).

En lo sucesivo se obtiene una representacion del gasficador como un tren de N RCTAs
con volumenes Vp, Vs, ..., Viy v flujos bidireccionales (hacia adelante y hacia atras), por me-
dio de la discretizacion espacial con differencias finitas del modelo reducido de parametros
distribuidos del reactor (6.1). Posteriormente se realiza una interpolacion espacial para re-
cuperar los perfiles espaciales continuos de las variables del gasificador. La estructura del
modelo de N-RCTAs obtenida es el punto de partida del método de disenio de modelo pre-
sentado en la seccién 6.3, en el que el nimero de RCTAs N y sus volumenes Vi, Vo, ..., Vi
son considerados los grados de libertad del modelo que pueden ser elegidos de acuerdo a la
precision del modelo requerida y/o a la incertidumbre experimental asociada.

6.2.1. Modelo de N-RCTAs del gasificador.

Figura 6.1: Tren de N RCTAs con flujos de retro-mezclado.

El presente segmento estd dedicado a representar el gasificador de lecho mévil como
una cascada N RCTAs con retro-mezclado de acuerdo a la obra clasica de (Coste et al.,
1961), (Aris, 1961), (Deans y Lapidus, 1960) y el estudio reciente de (Najera, 2012) para
un reactor tubular exotérmico de una sola componente (sistema de 2 EDPs), el cual exhibe
un comportamiento no lineal complejo similar al mostrado por el reactor de gasificacion
de lecho mévil. La reformulacion e interpretacion de la seccién 5.4 es aplicada al conjunto
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de ecuaciones diferenciales-algebraicas obtenido a partir de la discretizacion espacial por
diferencias finitas del modelo reducido de parametros distribuidos (6.1) para generar el
modelo reducido adimensional de N-RCTAs (6.9) con volimenes Vi, Vs, ...,V y flujos de
retromezclado de masa y calor qg, qI{, v qu’v como se ilustra en la figura 6.1.

Primer RCTA (k =1)

Vlws,l = qéwsws78 — q{\/[sw&l + KyyMDariV; (6.9&)
Vlés,l = qyses,e - Q{wses,l (69b)
. 057005,0
Vi = (cc§> (qfﬁe - qit,1ﬁl) - (C 5 ) KMBZDa riV;
5,1Cp 1 5,1Cp 1
b,H
+q;7 N2 — ( ) KMStwhw(nl)[nl - nw]Vl (6'90)
Cs’lcp71
0=¢"wye—@"wy1 + "MW, 0 + MDar V) (6.9d)
0=qM%,, — qiv‘[gng + qll”Mgeg,g (6.9¢)
RCTAs interiores (2 < k < N — 1)
. _ Ms Ms
ViWsk = Q1 Ws k-1 — Q1 We i + KyMDargVy (6.9f)
Vilsk = ahes k1 — a5 e, (6.9g)
, Cs,k—1Cp 1 1
Ve = | ———25— | (g 1mk—1 — ale pie) — — | KyBI'DarV,
Cs.kCp 1. ’ Cs.kCp
’ D, ? P,
b, H b, H 1
+ 4 M1 — G Mk — — | KnrStwhw (k) [k — 1w Vi (6.9h)
Cs,kCp i
M M b,M b,M .
0= qk_glwg,k—l — 4 gWng +q, gWng—}—l — qk’_lgWng + MDar,V; (6.91)
M M b M bM .
0= qk—%eg,k—l — 4 Yeg i+ qk+1geg,k+1 — 4 Yeqk (6.9j)
Ultimo RCTA (k = N)
VNWo N = qNS W n—1 — g W N + KyMDaryVy (6.9K)
Vnés N = qhEies no1 — qn es (6.91)
. Cs,N—lcS N—1 1
Vniy = | ——2=—= | qi_y (iv—1 — ) — | ——— | KuB} DaryVy
Cs,NCp,N Cs,NCpJv
1
— | ——— | KuStuhow(nn) v — 1wl VN (6.9m)
CS’NCP’N

M M b,M b,M
0= qNglw%N—l - (qNg —dy g) Wy N + MDaryVy — qN—1gWgyN (6.9n)

M M b,M b,M -
0= qNg1eg,N71 - (qNg — 4N g) €g,N — qN—iqeg,N (6.91)
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donde
H H b,H CokCp e b,H
q :(q——CI’_)‘F — | 4@ 6.90
out,k k—1 k—1 (CS,k—lc;,kl k ( )
gt g’ g™
= |d'|. a=|d"|. @=|a" (6.9p)
Mg Mg vag
e 4a;. 4y,
Vi, AZL AL
Vi=— = =A k=12 ....N 6.9
k VR LAR ZkAk7 ) &y ) ( q)
v (e, i) = Prrg(cr,ne) = KyM Dar(P~ eg, mi) (6.9r)
QM (ex, i) = K [—Stwhw (i) [me — nw] — Bf Dar(P~ ¢, )] (6.9s)
(e, nE) = 'Pfl@(ck7 k) = M Da r(P_lck, k) (6.9t)
En los nodos frontera de la malla espacial:
qQoPy = qeP, + qlffﬁp enz=0 (6.9u)
donde
-ws,k-
qé\/ls Vs,eAR €5k
qde = qf = |vaeAr| O =| m |, k=0,..,N+1e (6.9w)
Mg
e Vg,eAR Wy k
[ €9,k

Vg,ens Vs,e s01 las velocidades adimensionales de los flujos alimentados y ¢, es el vector de

los valores instantédneos de las concentraciones adimensionales de las pseudo-especies s6lidas
y gaseosas, asi como de la temperatura adimensional en el k-ésimo nodo de la malla espacial
a lo largo del gasificador.
Vi es el volumen adimensional del k-ésimo RCTA, Az es la distancia adimensional entre el
k-ésimo nodo y el k — 1-ésimo nodo de la malla espacial de la discretizacién por diferencias
finitas, y Ay es el area transversal adimensional del k-ésimo RCTA, la cual es A; = 1 para
k=1,2,...,N, de acuerdo al esquema de discretizacion espacial adoptado en el que Ay, = Agr
para k=1,2,....N.

Las condiciones de frontera en z = 0 (6.1h), (6.3) discretizadas producen ecuaciones de
balance de masa y energia de un mezclador (6.9u), mientras que en el nodo frontera de salida
(k = N +1), ecuaciones de balance triviales (6.9v) resultan de discretizar las condiciones de
frontera tipo von Neumann en z = 1 (6.1i).

Las ecuaciones de balance en la frontera de entrada (6.9u) y las ecuaciones de balance
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en la frontera de salida del reactor (6.9v) son sustituidas en las ecuaciones de balance (6.9f)-
(6.9j) para obtener expresiones simplificadas para los modelos del primer RCTA (6.9a)-(6.9¢)
y el ultimo RCTA (6.9k)-(6.91).

Este modelo dinamico (6.9) de dimension finita M es el modelo adimensional de una
cascada de N RCTAs (5.9) en la forma reactiva-no reactiva (seccion 3.2) y de orden reducido
de acuerdo a la hipotesis de estado cuasiestacionario para la fase gas y de equilibrio térmico
entre fases (seccion 4).

En el modelo (6.9), la interconexion hacia atras (retroalimentacion) a través de los flu-
jos adimensionales del vector qz que representa el retromezclado del calor y la masa en el
reactor por dispersion (6.10b). Por otro lado, el transporte por conveccion forzada, desarro-
llado principalmente en una direccion espacial (hacia adelante), sélo se incluye en los flujos
volumétricos adimensionales hacia adelante (de realimentacion) contenidos en el vector q
de acuerdo a la expresion (6.10a).

Las velocidades convectivas (vr y vp) y los coeficientes de dispersion (Dys y Dp) del
reactor tubular de gasificacion (6.1) se relacionan con el vector de flujos hacia adelante (qy)
y el vector de flujos de retro-mezclado (qz) del conjunto de N-RCTAs (6.9) de la siguiente
forma:

qlMs Ve kAL
Dy A
. H | H,kAk
Ak = qk - VH7kAk + PepgAzpiq (610&)
My Dk Ak
_qk‘ Vg»kAk + PSA[AZk+1
b,Ms
% D OA
b _ bH | _ H,kAk
b,Mg Dk Ag
L 9k, PenAzgyq

La aplicacion del presente método de modelado al reactor de gasificaciéon del caso de
estudio (seccion 2.7) produce un modelo de N-RCTAs de la forma (5.9), con las velocidades
de flujo obtenidas a partir de las expresiones (Di Blasi, 2000):

ng NR
VgkCok = Vok-1Cgk-1+ Y Y vijDajrrik (6.11a)
i=1 j=1
(DGGLM”GM + Daga krao,k + Dacs,k?"af),k)
Vs,k = Vs k—1 — (611b)
CC,pyr

obtenidas al discretizar las ecuaciones de continuidad del caso de estudio (6.6a)-(6.6b).

6.2.2. Interpolaciéon de los perfiles espaciales.

El modelo dinamico en parametros concentrados dado por las ecuaciones (6.9a)-(6.91),
(6.9u)-(6.9v) describe la evolucion de las variables contenidas en los N, = N + 2 vectores
@y, los cuales contienen los valores de las ng + n, concentraciones adimensionales de las
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componentes quimicas y de la temperatura adimensional del lecho en la ubicacién axial del
reactor dada por el k-ésimo nodo de la malla espacial de acuerdo a la expresion (6.9w). En
consecuencia, el conjunto de vectores ¢, provee perfiles espaciales discretos de concentracion
y temperatura del reactor. Con el objetivo de recuperar los perfiles espaciales continuos de
las concentraciones de las especies quimicas y la temperatura a lo largo del gasificador, se
lleva a cabo una interpolacion de los valores nodales de concentracién y temperatura en ¢,
por medio de splines (polinomios a trozos) (de™Boor, 2001) .

Los vectores ¢, son agrupados en una matriz ® (6.12) para conveniencia del procedi-
miento de interpolacién descrito.

(1) = [go(), 1) -+ Gnii(t)] (6.12)

Por lo tanto, la [-ésima fila de la matriz ® denotada como ®; contiene la secuencia de los
N, valores nodales de la [-ésima variable del modelo en un instante de tiempo.

De esta forma, el comportamiento espacial y temporal de las ng + ng + 1 variables del
modelo distribuido estan dadas por la siguiente ecuacién de salida:

Za )Bo,(2), 1=1,..,ns+ny+1 (6.13)

donde Bz, (2) es el r-ésimo spline bésico cuadratico con la secuencia de nudos (puntos de

union de cada polinomio): z; < g < --- < xn,42 < zn,+3 calculado en términos de los
nodos de la malla espacial (z0 =0 < 21 < --- < zy < zy4+1 = 1) de acuerdo a la siguiente
expresion:
20, 1<r<3
wp=q T 4<r <N, (6.14)
ZN41, N, +1<r<N,+3

y el spline By ,(z) esta dado por la siguiente ecuacion:

(z=0)?

(Trt2—ar)(Tri1—27)”

Tr < 2 < Tpyq

(z=zr)(Tri2—2) (Try3—2)(2=@r11)
@rr2—a0) (@r42—rp1) | @rt3—Tr3)@rp2—arg1)’  CTFL <ZS T (6.15)
(@r+3-2) Trpo < z<x .
(mr+3_$r+2)(x7‘+3_$7‘+1) ’ 42 = Lr43
0, otherwise

Los coeficientes al.(t) son la solucion al siguiente sistema algebraico de condiciones de inter-
polacioén:

Za )Bar(zk) = ®1p(t), k=1,..,N, (6.16)
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donde ®; ;(t) es el elemento de la I-ésima fila y de la k-ésima columna de la matriz ® que
corresponde al comportamiento temporal de la [-ésima variable en el k-ésimo nodo de la
malla espacial.

6.3. Problema de diseno de modelo.

En esta seccion, se trata el problema de disenar un modelo dindmico en parametros
concentrados de dimension (nimero de EDOs) lo més baja posible en funcion del objetivo
especifico de modelado y la incertidumbre experimental del reactor.

La estructura del modelo de N-RCTAs (6.9) posee 4 grupos de parametros relacionados
con el caracter distribuido del gasificador:

1. El nimero de RCTAs (N). Es el namero de etapas que componen al sistema de
procesos equivalente.

2. Los volamenes de los RCTAs (V1, Vs, ..., Viy). Determina el tamafio de los N tanques
agitados donde se lleva a cabo la reaccién de gasificacion.

3. Los flujos directos o hacia adelante (qg, qi, ..., qn). Contienen los efectos de los feno-
menos de transporte advectivos y dispersivos en los balances de masa y energia.

4. Los flujos de retro-mezclado (qg7 ql{, o qu\,) Proveen la intensidad del flujo de masa
y calor en sentido contrario al flujo directo convectivo.

De acuerdo a la equivalencia entre el modelo distribuido del gasificador (6.1) y el tren de
N-RCTAs (6.9) establecida en la seccion 6.2.1, los parametros de flujo se obtienen a partir
de los parametros de transporte convectivo y dispersivo del modelo distribuido mediante
las expresiones (6.10a)-(6.10b), mientras que no existe un criterio de seleccion con sentido
fisico directo para el namero de etapas N y sus tamanos Vi, Vs, ..., V. Es por ello que el
enfoque del presente estudio consiste en postular al nimero de RCTAs N y sus volimenes
V1, Vo, ...,V como grados de libertad del modelo que pueden ser elegidos en funcién de
la precision requerida por el proposito especifico de modelado a la luz de la incertidumbre
experimental del sistema en particular.

El modelo de N-RCTAs (6.9) de un gasificador es un sistema dinamico en parametros
concentrados de dimension M = N x (ng + 1) restringido por Nv = N x (ng) ecuaciones
algebraicas (EA), donde el nimero de RCTAs (N) es el grado de libertad en el disefio del
modelo que afecta directamente a la complejidad del modelo (la dimension). Entonces, dado
un reactor especifico, la dimension del modelo puede ser tan baja como sea posible (porque
ns suele ser un niumero pequeno en gasificadores) manteniendo pequeno el nimero de RCTAs
(N) necesarios para alcanzar el grado de precision requerido por el proposito de modelado
especifico.

Un criterio clasico del analisis numérico para la seleccion de N y Vi, Vs, ..., Viy proviene
de los esquemas de discretizaciéon espacial con malla adaptable. El ajuste en los voliimenes
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de los tanques puede realizarse en cada instante de tiempo mediante un método adaptivo
global de la malla espacial:

1. Se aplica el principio de equidistribuciéon en una funcién monitor del perfil de tempe-
ratura debido a que es el que tiene cambios més abruptos para calcular la nueva malla
(nuevos valores de volumen de los tanques).

2. Interpolar los valores de las variables de estado de la malla anterior a la nueva malla.

Sin embargo, dichos criterios numéricos de seleccién no incorporan la precisiéon del modelo
en funcién del objetivo de modelado y la incertidumbre del mismo.

En este estudio se propone un método de disefio de modelo donde el nimero de RCTAs
(N) y sus volumenes (V7, Vs, ..., Vi) son seleccionados de acuerdo al proposito de modelado
prescrito (disefio de equipo y/o proceso o estrategia de monitoreo y/o control), la incerti-
dumbre experimental y paramétrica del modelo. Se enumeran a continuacién los dos pasos
del método de sintonizacion:

1. El primer paso consiste en determinar el menor nimero de RCTAs (N) de idéntico
volumen (V3 = Vo = ... = Viy =V, lo cual es equivalente a utilizar una malla espacial
uniforme), que captura el comportamiento espacio-temporal del reactor con el grado
de precision requerido por el propoésito de modelado. Para ello, se incrementa el niimero
de tanques N hasta que el comportamiento de las variables de salida esté descrito el
grado de precisién necesario.

2. Posteriormente, el nimero de tanques (V) obtenido en el primer paso es disminuido y
los volamenes (V1, Vs, ..., Viy) son ajustados para cumplir el objetivo de modelado con
el menor niimero de tanques, o equivalentemente, estableciendo una malla espacial no
uniforme de discretizacion. En este paso, los volamenes de los RCTAs (Vi, Va, ..., Vi)
son ajustados de acuerdo a caracteristicas clave de la forma de los perfiles espaciales
discretos obtenidos en el primer paso como la ubicacion axial de capas limites (iden-
tificacion de multiples escalas de tiempo y espacio) y la distribucion espacial de los
frentes de reaccion més importantes (pirélisis, combustion, gasificacion) a lo largo del
reactor tubular de lecho empacado.

El modelo de N-tanques con volumen idéntico (V; = Vo = ... = Viy = V) producido en el
primero paso del procedimiento de disefio constituye un primer modelo de orden reducido que
facilita la realizaciéon del segundo paso de disefio porque proporciona una estimacién inicial
del menor nimero de tanques (N) y los volimenes correspondientes (V1, Va, ..., Vy ) necesaria
para alcanzar las demandas de modelado en términos de la precisiéon. En consecuencia, es
posible omitir el primer paso del procedimiento de disefio y realizar el diseno de N and
V1, Va, ...,V con base en la forma de los perfiles espaciales obtenidos de un modelo mas
detallado desarrollado en la literatura. Sin embargo, tal esquema de adaptacion simultéanea
de N and Vi, Vs, ...,V sin una estimacién inicial constituye una tarea factible pero més
compleja.
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Tabla 6.1: Modelos mateméaticos para control, disefio de equipo y proceso.
.. (Di Blasi, 2000), | (Gobel et al., | (Rogel y Aguillon, | Modelo de 3-tanques
Caracterfstica |y gjogi 2004) 2007) 2006) (Este estudio)

# de componentes
quimicos

ns =3, ng =8

ns =2,ng =6

ns=3,ng="7

ns =3, ng =7,
Ng = 5*

# de reacciones

m=12, NRs =5

m =4, NRs =2

m =10, NRs =4

m =28, NRs =4

# de EDPs

14 EDPs

3 EDPs + 1 EDO

18 EDPs

3 EDPs + 9 EDOs

Hipotesis de EQS

No Si No Si
para fase gas
Discretizacion CFD Volumen finito Diferencias finitas -
espacial Diferencias finitas Volumen finito (malla 2D  radial- Interpolacion
(N:nodos internos | (N & 250 — 500) (N no disponible) | axial) (5 x 20) (N —p3)
de la malla) (N ~ 100 ) B
# de EDOs (M) . M =3x N EDOs . M =9 EDOs +
de discretizacion M = 3500 = 7000 + N EAs M = 1800 27 EAs

*

Numero de componentes reactivos clave en la fase gas

6.4. Simulaciones numéricas.

De acuerdo a estudios de simulacién y resultados experimentales previos (Di Blasi, 2000;
Barrio et al., 2001), dos modos de operacion cualitativamente diferentes (la posicion y lon-
gitud de las zonas de combustion, pirdlisis y reduccion a lo largo del reactor son diferentes)
caracterizan el comportamiento de gasificadores de flujos descendentes: reaccion estabiliza-
da en la cima y reaccion estabilizada en el fondo del reactor. En esta secciéon, el método de
disenio de dos pasos del modelo de N-RCTAs se aplica al reactor de gasificacion de biomasa
de flujos descendentes (seccion 2.7). El objetivo de modelado consiste en reproducir el com-
portamiento dindmico y estatico alrededor del estado estacionario de reaccién estabilizada
en la cima del reactor, con el menor ntumero de EDOs posible y una capacidad de descripcién
similar a la de los resultados de estudios previos con métodos numéricos de simulacién de
EDPs. Como referencia, las primeras tres columnas de la tabla 6.2 resume los resultados
de estudios previos de simulacion (Di Blasi, 2000; Rogel y Aguillon, 2006) y esperimentales
(Manurung y Beenackers, 1993).

Cabe senalar que el interés en el equilibrio con reacciéon estabilizada en la cima del reactor
se debe a que éste se considera el modo de operacién mas eficiente en términos de energia y
de conversion del reactante solido, en la literatura reciente (Di Blasi, 2000).

Los resultados de simulacion numérica del modelo de N-RCTAs propuesto (5.9) para
el gasificador de biomasa, con ntmero de tanques y voliimenes ajustables, son obtenidos
utilizando las densidades y parametros de cinética quimica y de transporte tomadas de
Di Blasi (2000) y Badillo-Hernandez (2009), y condiciones iniciales cercanas al modo de
operaciéon con reaccion estabilizada en la cima.
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6.4.1. Comportamiento estatico.

En el primer paso del método de diseno, un tren de N = 12 RCTAs con volumen
uniforme (V1 =Vo=...=Vy =V = %VR) es necesario para capturar el comportamiento
de las variables de salida con una precisiéon similar a los estudios previos de acuerdo a la
tabla 6.2, incluyendo los perfiles espaciales de las velocidades de las reacciones rapidas, y en
particular la localizacion de sus frentes de reaccion (figura 6.3b). Mientras que, en el segundo
paso, se encontré que para cumplir el objetivo de modelado un tren bidireccional de N = 3
RCTAs con volumenes diferentes seleccionados con base en la ubicacion de las reacciones
rapidas: 2 tanques pequenos (V] = %VR y Vo = 5%VR) para capturar las variaciones abruptas
(gradientes espaciales grandes) de los perfiles espaciales en las zonas de combustion y pirolisis
cerca de la cima del gasificador y 1 RCTA grande (V3 = %VR) para describir los perfiles
espaciales suaves desarrollados en la zona de reduccion.

Alterantivamente, la seleccién del numero de tanques y sus volimenes puede realizarse
de acuerdo a la localizacién de las reacciones répidas derivada de un modelo méas detallado
previamente desarrollado. Di Blasi (2000). En consecuencia, el primer paso del procedimiento
de diseno, es decir, el modelo de N = 12 tanques de idéntico volumen puede ser omitido,
implicando una tarea de modelado méas complicada debido a la ausencia de un estimado
inicial del orden (en esencia N) del modelo reducido en parametros concentrados.

El comportamiento en estado estacionario de los modelos de 12 RCTAs (malla uniforme
de 14 nodos) y de 3 RCTAs (malla no uniforme y racional de 5 nodos) se muestra en
las figuras 6.2-6.3, incluyendo: (i) los perfiles espaciales de concentracion, temperatura y
densidades aparentes del sélido correspondientes a los modelos de 12 y 3 tanques (figura 6.2),
y (ii) los perfiles espaciales de las velocidades convectivas de ambas fases, asi como de las
velocidades de reaccion del modelo de 3 tanques (figura 6.3). En la tabla 6.2, los resultados del
presente esquema de modelado son comparados con aquellos obtenidos con EDP en estudios
previos, mostrando que el modelo de 3 tanques captura (dentro del error experimental y
parameétrico inherente a los estudios previos) el comportamiento de los modelos distribuidos
basados en EDPs.

6.4.2. Dinamica local del reactor.

Con el objetivo de analizar el comportamiento dindmico local del gasificador en una
region vecina al estado estacionario bajo estudio, se induce un transitorio al fijar las condi-
ciones iniciales de los modelos de 12-RCTAs y 3-RCTAs cerca del modo de operaciéon con
reaccion estabilizado en la cima: T, = 700K, Cpr = 5kmol/m?, Coparr = 1.7kmol/m3
para todos los RCTAs. Las respuestas correspondientes se presentan en la figuras 6.4-6.6:
(i) las densidades aparentes del solido (biomasa y carbonizado) y la temperatura del flujo
efluente, asi como la temperatura maxima del lecho (figura 6.4), (ii) el flujo de gas de sinte-
sis producido y su poder caldrico alto (figura 6.5) y (iii) las concentraciones molares de los
principales componentes combustibles en el gas: CO y Hs (figura 6.6).

En términos del tiempo de respuesta (de 15 a 50 minutos) y el sobrepaso, el comporta-
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Figura 6.2: Perfiles espaciales de las concentraciones del gas, temperatura y densidades
de biomasa y carbonizado en estado estacionario obtenidos con modelos de 3-RCTAs de
volumen diferente (grafica punteada) y 12-RCTAs con volumen uniforme (grafica solida).

1 08 ‘ : ‘

§ RCS (CHAR) x 5
S 09 CHAR |
= 0.7p i
I

0 0.8 i R, (B)
g =06 1
Iy 0

507 Uy x3 ] :
5 e

I =

2 = 4

S 06 205
© Y |
S S

2] ‘3 L |
505 804

g g

o
[&] @

.04 5 03l J
o) 30
£ S
E s 3 Ry, \CHAR) x 10
2 2 02} 8
802 o YGHAR) x 10 Ry (CO) x 20
kel
8 04F
§ 0.1
Qo
> 00 L L L L L T
% 5 10 15 20 25 30 35 40 45 50 0 5 10 15 20 25 30 35 40 45 50
Coordenada axial Z del reactor — [cm] Coordenada axial Z del reactor — [cm]

Figura 6.3: Perfiles espaciales de las velocidades convectivas del solido y gas, conversion de
carbonizado y velocidades de reaccién en estado estacionario obtenidos con el modelo de
3-RCTAs de volumen diferente.

miento transitorio del modelo de 3-tanques es similar (dentro de la incertidumbre paramétri-
ca y experimental) a la obtenida con simulaciones numéricas de EDPs con mallas densas Di
Blasi (2000). En particular, las predicciones de la velocidad de produccion y el poder calérico
del gas de sintesis obtenidas con el modelo de 3-tanques capturan con precision las respues-



102

Tabla 6.2: Comparaciéon de resultados entre estudios de modelado y experimentales.

. . 5 Modelo con DF | Modelo 2D CFD | Modelo 3-RCTAs

Variable Experimental %
de 500 nodos ** x4 (Este trabajo)

%Xco,nN 17—-18 18.5 —20.3 20— 28 18.4
%X 2, 11-13.5 9.8 -16.8 5.56 — 10 12.8
% Xcoz,n 11-13 9.4—-15.3 9.78 — 10.75 14
%XcHaN —— 24—-45 4-7 3.5
%X m20,N —— 8.8 10.5 — 11 8
%X N2, N 45 — 55 43 — 60 46.9 — 47.2 43.5
Ty n(K) 837 810 — 942 741 900
my n (kg/h) —— 44 —— 43.25
LHV/HHV %* —— 5.07/5.48 6.59/7.19 4.61/5.0

#1 (MJ/Nm?*) Condicién Normal: T, = 293.15K, P = 101.325kPa
2
*

(
3 (Di Blasi, 2000) (Simulacién)
x* (Rogel, 2007) (Simulacién)

Manurung y Beenackers, 1993) (Experimental)
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Figura 6.4: Respuestas transitorias de las densidades de biomasa y carbonizado de efluentes
(izquierda), asi como de la temperatura de salida y méaxima (derecha) de los modelos de
3-RCTAs (grafica punteada) y de 12-RCTAs (grafica solida).

tas correspondientes del modelo de 12-tanques, o equivalentemente, aquellas obtenidas en
estudios previos con simulaciones numéricas de EDPs.

Resulta importante enfatizar que la desviacion significativa que ocurre en el perfil tem-
poral de la temperatura a la salida del reactor del modelo de baja dimension (3-RCTAs) con
respecto al logrado con el de 12-RCTAs (figura 6.4b) afecta considerablemente la precision
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Figura 6.5: Respuestas transitorias de la velocidad de produccién y valor calérico alto del gas
de sintesis correspondientes a los modelos de 3-RCTAs (grafica punteada) y de 12-RCTAs
(grafica solida).

del comportamiento de los componentes gaseosos (figura 6.6) y del valor calorico del pro-
ducto (figura 6.5b). La principal razén de esta desviacion es la discretizacion simplificada
de las condiciones de frontera de von Neumann a la salida del reactor (6.9v).

T T T T T T T T 22

Fraccién molar de H2 en gas de sintesis - [%Vol]
Fraccién molar de CO en gas de sintesis — [%Vol]

0 I I I I I I I I 0 I I I I I
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Tiempo - [min] Tiempo - [min]

Figura 6.6: Respuestas transitorias de las fracciones molares de Hy y C'O en el gas de sintesis
correspondientes a los modelos de 3-RCTAs (grafica punteada) y de 12-RCTAs (grafica
solida).

En resumen, las predicciones producidas por el modelo de 3-RCTAs poseen desviaciones
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(menores a 15 %) similares a las obtenidas con estudios de simulacién numeéricos del modelo
en EDPs del gasificador, los cuales son sistemas dindmicos de dimensién finita alta y compu-
tacionalmente intensivos. Finalmente, en la tabla 6.1 se presenta una comparacién entre las
principales caracteristicas del modelo de 3-RCTAs de baja dimension (M = 9 EDOs) y de
los modelos subyacentes de estudios previos de simulaciéon. De acuerdo a la tabla 6.1 en
conjuncién con la tabla 6.2 el esquema de disefio de modelo propuesto es considerablemente
més simple en términos del nimero de EDOs y la interpretacion fisica del mismo.

En la presente seccion se ha ilustrado la efectividad del método de diseno de modelo para
capturar el comportamiento dinamico y estatico local del gasificador de biomasa, es decir,
en una vecindad alrededor de un estado estacionario de relevancia operacional (reaccion
estabilizada en la cima). En vista de la evidencia del comportamiento fuertemente no lineal
(Amundson y Arri, 1978) en gasificadores de carbon de flujos en contracorriente, resulta
necesario abordar el problema de estabilidad y multiplicidad de estados estacionarios en el
reactor de biomasa. Dicho estudio no ha sido realizado de forma sistematica para reactores
de flujos paralelos de biomasa debido a la complejidad de los modelos existentes. De esta
manera, el objetivo del préximo capitulo consiste en evaluar la capacidad del modelo de
N-RCTAs de dimensiéon reducida para capturar el comportamiento no local en estados
estacionarios de operacion diversos de relevancia fisica para el gasificador de biomasa del
caso de estudio, ya que permite la descripcién y prediccion de los siguientes aspectos:

1. Dinamica de encendido y apagado del reactor. Existen pocos estudios que proporcio-
nen informacion sobre el transitorio de encendido y apagado del proceso. Shwe (2004)
estudia la dindmica de cuatro métodos generales de encendido en el caso de un gasifi-
cador de biomasa de baja escala (20.6 cm de didmetro interno y 70 ¢m de altura con
cubos de 2 ¢cm y densidad de 950 kg/m? ):

a) Ignicion de biomasa seca. Establecer mediante una antorcha de propano una
zona de combustiéon de biomasa capaz de proveer el calor necesario para que se
desarrolle la gasificaciéon. El tiempo de encendido es de més de una hora y el gas
de sintesis contiene una concentracién alta de alquitranes.

b) Ignicién con un lecho de carbon de altura minima. Se produce una combustion
similar al método anterior. El transitorio dura de 15 a 20 minutos y la concen-
traciéon de alquitranes en el gas de sintesis se reduce a un valor aceptable para
su uso en motores de combustion.

¢) Generacion de un lecho de carbon mediante pirolisis lenta. Se produce un lecho
de carbonizado de altura deseada dosificando un bajo flujo de aire para que
domine la pirélisis. Una vez alcanzado el nivel de carbonizado se incrementa el
flujo de aire para que domine la gasificacion, aprovechando la caracteristica de
onda viajera del frente de reacciéon. El tiempo caracteristico del transitorio es
mayor al primer método.

d) Rediseno por etapas del reactor. El reactor es dividido en dos etapas princi-
pales: pirdlisis y gasificacién. Por lo que se garantiza que la zona de reduccién
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se establezca con menores tiempos de encendido y menores concentraciones de
alquitranes en el gas de sintesis.

2. Transitorio de operaciéon generado por cambios en la demanda de gas de sintesis.
En aplicaciones de generacion de energia mecénica eléctrica o caldrica cambios en la
potencia de salida requerida son comunes por lo que resulta indispensable reducir el
largo tiempo de respuesta en lazo abierto del gasificador Gobel et al. (2007).
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Capitulo 7

Estudio del comportamiento no lineal.

En esta seccion se lleva a cabo un estudio de la estabilidad y el comportamiento dinamico

no lineal del reactor de gasificacion de biomasa (seccion 2.7) bajo diversas condiciones de

operacion, utilizando el método de disefio de modelo propuesto. Especificamente se analiza,

la influencia de los flujos entrantes de aire y biomasa (¢, ¢5) en la respuesta transitoria

y en estado estacionario del reactor con el objetivo de disenar un modelo de la dimensién

més baja posible capaz de capturar el comportamiento esencial no lineal del sistema de

gasificaciéon en las distintas circunstancias de operacion a la luz de la incertidumbre de

modelado y experimental de estudios previos. En particular, el presente estudio toma en

cuenta la incertidumbre significativa presente en el parametro de dispersion térmica (Dpy)

por tres razones fundamentales:

= FEl submodelo de la conductividad térmica efectiva utilizado en el caso de estudio

corresponde a un bajo valor del coeficiente de dispersiéon térmica en relaciéon a la
velocidad de flujo advectiva de calor, es decir, un ntmero de Peclet térmico alto
(Dy = 0.454mm? /s y Pey = 86.5 en ecuaciones 6.4 y 6.5) en relacién al valor tipico
reportado para reactores similares.

Modelos distribuidos en los que se combinan un ntmero de Peclet alto y una reaccién
fuertemente exotérmica (combustion) exhiben un comportamiento estatico y dinamico
no lineal sin relevancia fisica (frentes de reaccion estabilizados en un ntmero infinito
de posiciones axiales) que se manifiesta en la dependencia del nimero de estados
estacionarios con el nimero de tanques (V) del modelo de N-RCTAs (Varma, 1980).

Existen discrepancias en los estudios de modelado previos (Hobbs et al., 1992),
(Di Blasi, 2000), (Shwe, 2004) en cuanto a la diversidad de mecanismos de trans-
porte de calor del lecho empacado que se deben incluir en la conductividad térmica
efectiva.

Dichas consideraciones motivaron la realizaciéon de un estudio de revision y caracteriza-

cion del coeficiente de dispersion térmico (o ntmero de Peclet térmico) y de los parametros
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de la cinética y entalpia de reaccion de los procesos principales (pirolisis, combustion y re-
duccion de carbon) desarrollados en reactores de gasificacion de biomasa como parte de la
tesis de maestria de Garcia Anaya (2014). Dicho estudio muestra que un valor tipico de
Pepr = 2.6 se presenta en un lecho empacado de biomasa tomando en cuenta 7 mecanismos
de transporte de calor en la conductividad térmica efectiva del solido y gas, entre los que
destacan la radiacién y conduccién entre particulas vecinas.

En consecuencia, el presente estudio se basa en la caracterizacion de la dispersion térmica
realizado por Garcia Anaya (2014) para capturar el comportamiento no lineal del reactor
de biomasa incrementando la conductividad térmica efectiva del lecho empacado del caso de
estudio consecuentemente para obtener valores cercanos de Pey = 2.6 mediante un factor
constante.

El fundamento metodoldgico del presente anéalisis no lineal estéa basado en el estudio de
Najera (2012) realizado para un reactor tubular exotérmico de una fase y una componente
quimica (modelo distribuido de dispersion de 2 EDPs) en el cual se establece que con un
modelo de 3-RCTAs de idéntico volumen es posible:

1. Reproducir la multiplicidad y estabilidad de los 5 estados estacionarios que exhibe el
mapa de bifurcacién del reactor tubular con respecto a la temperatura de la camisa
de enfriamiento.

2. Facilitar el diseio de una estrategia de colocacién de un sensor de temperatura a lo
largo del reactor tubular para control y monitoreo.

3. Disenar una ley de control no lineal robusta y estabilizante basada en pasividad y
un controlador PI de la temperatura en la zona de méximo cambio en el perfil de
temperatura axial.

La teoria de bifurcacion de sistemas dindmicos no lineales constituye la base conceptual
del anélisis sistematico del comportamiento no local del gasificador de biomasa realizado en
esta seccidén. Es por ello que primero se aborda el problema de analizar la estabilidad y el
desempeno dindmico de gasificadores ante cambios en las condiciones de operacién basado
en nociones fundamentales de dicha teoria. Posteriormente, se realiza un anélisis de bifur-
caciones del efecto del flujo de alimentacion de aire (g2, ¢3) en el comportamiento estatico
y dindmico del reactor de gasificaciéon biomasa mediante el esquema de modelado de N-
RCTASs, utilizando el nivel de dispersion térmica (o retro-mezclado qz, H) correspondiente
a la conductividad térmica efectiva del caso de estudio (2.14)-(2.15). Finalmente, se dilu-
cida la estructura del comportamiento no lineal del reactor de biomasa al incrementar la
conductividad térmica efectiva del lecho empacado de acuerdo a la caracterizaciéon racional
realizada por Garcia Anaya (2014). y de dispersion

7.1. Teoria de estabilidad en gasificadores.

Un diseno efectivo de un sistema de gasificacion debe garantizar la operaciéon 6ptima
y estable del proceso bajo condiciones externas cambiantes. Desde el punto de vista de
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la teoria de sistemas dindmicos de dimension finita el concepto de estabilidad estructural
en el sentido de Andronov sirve a estos propositos, la cual implica una preservacion de la
estabilidad de un estado estacionario (EE) del proceso (un conjunto de perfiles espaciales
axiales de concentraciones y temperaturas del reactor) ante variaciones de parametros del
sistema en un rango de valores pequefio.

La idea subyacente de la teoria de la estabilidad de sistemas dinamicos (desde Lyapunov,
Andronov hasta Smale) consiste en determinar propiedades cualitativas, las cuales determi-
nan la esencia misma (estructura) de la evolucion de su respuesta ante cambios pequernos
en los parametros (sensibilidad de pardmetros). El énfasis en el comportamiento cualitativo
del sistema se debe a que en términos préicticos no es posible conocer de forma exacta el
modelo que gobierna la evolucién del sistema dindmico por diversas razones: incertidumbre
paramétrica, dindmicas rapidas despreciadas en modelo reducido por hipdétesis de estado
cuasi-estacionario, suposiciones simplificantes de modelado, etc. Entre las caracteristicas
cualitativas del comportamiento de los sistemas dindmicos se encuentran los estados esta-
cionarios y las 6rbitas periddicas o ciclos limites, los cuales son los conjuntos invariantes mas
simples que determinan la topologia de las soluciones del sistema en el espacio de estados.

El reactor de gasificacién puede exhibir un comportamiento en estado estacionario cua-
litativamente diferente ante cambios pequenos en los parametros de alimentacién. Dicho
sistema se dice que es estructuralmente inestable y el cambio cualitativo en su compor-
tamiento se conoce como bifurcacion. De esta manera un anélisis formal de bifurcaciones
consiste en determinar cuales son los patrones de cambio (tipo de bifurcacion) de los esta-
dos estacionarios en un sistema dindmico ante variaciones de parametros. En lo sucesivo se
presentan las nociones basicas del anélisis basado en bifurcaciones de sistemas dindmicos de
dimension finita aplicadas al modelo dindmico reducido de N-RCTAs en la forma de sistema
de procesos por etapas (6.7).

El punto de partida del anélisis de bifurcaciones es el modelo dindmico no lineal de
dimension reducida del gasificador (6.7), el cual se reescribe en forma compacta a continua-

cion:
x=f(x,0), x,feRM aecR (7.1)
y =h(x,a), y,heRM (7.2)
x=[xIxE x5, y=[yTyl . yn)t (7.3)
X = {sz,eg:j,nj]T, yi= [Wg:j,egj]T, j=12...,N (7.4)

donde x es el vector de las M variables de estado del modelo (concentraciones de la fase
solida y temperatura a lo largo del reactor), y es el vector de las variables en estado cuasi-
estacionario (concentraciones de la fase gas en las N etapas a lo largo del gasificador) en
funcién de los estados del sistema x y «, el pardmetro del sistema con respecto al cual se
investiga la dependencia de la existencia y estabilidad de los estados estacionarios.

Un primer objetivo del anélisis de esta seccidén consiste en determinar la influencia del
pardmetro perturbado a en el comportamiento estatico del sistema mediante un mapa de
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bifurcacion, el cual también evidencia la sensibilidad de los estados x con respecto a dicho
pardmetro. El estado estacionario del modelo del gasificador esta dado por el conjunto de
ecuaciones algebraicas no lineales siguientes:

0=Ff(x,0), x,feRY acR (7.5)

donde las r soluciones x a dicho sistema de M ecuaciones algebraicas no lineales constituyen
los r estados estacionarios del modelo en funcién del parametro a:

xPP =g(a), x'F geRY aeR, j=1,23,..r (7.6)
Por lo tanto, la expresion (7.6) define un conjunto de r funciones vectoriales de variable
independiente real o cuya representaciéon geométrica es un conjunto de curvas en el espacio
RM+1 1as cuales definen la influencia del parametro o en el comportamiento a largo plazo
del gasificador, determinado por la estabilidad de cada estado estacionario.

Cada una de las curvas de equilibrio del modelo esté definida para un conjunto de valores
de « ([aé-, a}‘] para cada curva) por lo que es probable que algunos estados estacionarios solo
existan en un intervalo del dominio. En los puntos aé-, a}‘ ocurre un cambio en la estabilidad
del estado estacionario por lo que éstos son puntos de bifurcaciéon de la curva.

El comportamiento dindmico local de las trayectorias del modelo alrededor de los estados
estacionarios x]EE estd determinado por los M eigenvalores \; del Jacobiano del modelo
J(x,a) = % por lo que los métodos de analisis formal emplean funciones de prueba de
estos eigenvalores, las cuales detectan cambios en la estabilidad del estado estacionario al
variar el parametro « y determinan el tipo de bifurcacion que se presenta (Kuznetsov, 1998).

El presente estudio sblo se enfoca en la deteccién de los dos tipos de bifurcaciones de
mayor interés en ingenieria de procesos:

1. Bifurcacion nodo-silla o punto limite. Un estado estacionario tipo nodo estable (todos
los eigenvalores de la matriz jacobiana son estables y reales) evoluciona a un tipo silla
(al menos un eigenvalor de la matriz jacobiana es inestable y real y el resto estables y
reales.). Genera multiplicidad de estados estacionarios. El punto de bifurcacién ocurre
cuando algin \; = 0.

2. Bifurcacion de Hopf. Un estado estacionario tipo foco estable se vuelve inestable y
se genera un ciclo limite (oscilacion periodica persistente). El punto de bifurcacion
ocurre cuando alguna pareja \; j = £jw;.

En consecuencia, un analisis de bifurcaciones provee informacién acerca de los cambios
cualitativos que ocurren en el comportamiento tanto dindmico como en estado estacionario
al variar un conjunto de parametros del sistema dindmico. El resultado de dicho anélisis
se presenta en un diagrama de bifurcacién, en el que se grafican las curvas de estados
estacionarios, su estabilidad y los puntos de bifurcaciéon que se producen al variar uno o un
conjunto de parametros del sistema.
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Los esquemas de continuacién son métodos de analisis numérico que obtienen las curvas
de los estados estacionarios, determinan su estabilidad y detectan los puntos de dichas curvas
donde ocurren bifurcaciones con base en los eigenvalores de la matriz Jacobiana del sistema
dindmico.

Pocos estudios realizan una caracterizacion de la dependencia de los estados estacionarios
de reactores de gasificacion respecto a pardmetros de entrada. (Amundson y Arri, 1978),
(Caram y Fuentes, 1982) encontraron cuatro conjuntos de perfiles de estado estacionario
en un rango de valores de los flujos de sélido entrante para un gasificador de flujos en
contracorriente presurizado (Lurgi).

Debido al papel fundamental que juega la estabilidad en la operacién de un gasificador
resulta necesario realizar un estudio del efecto que tienen los pardmetros del modelo en el
numero y estabilidad de los estados estacionarios del gasificador de lecho empacado de bio-
masa de flujos paralelos. La simplicidad del modelo de N-RCTAs de orden reducido hace
posible dicho analisis no local del comportamiento estatico y dindmico del reactor de gasifi-
cacién, dada la capacidad de descripcion del modelo de 3-RCTAs demostrada en la seccion
anterior. En el presente proyecto de investigacion se exploran dos métodos sistematicos para
la obtencién de la curva de estados estacionarios en funciéon del parametro de entrada:

1. Variacién en dos direcciones del parametro de bifurcacion. Método simple para detec-
tar un fenémeno de histéresis y en consecuencia la multiplicidad de estados estacio-
narios. Los pasos del método son:

a) Encontrar el estado estacionario correspondiente a un valor del parametro me-
diante simulaciones temporales (problema de condiciones iniciales) o solucion de
ecuaciones algebraicas.

b) Aumentar el parametro hasta alcanzar un limite superior realizable y repetir el
paso anterior.

¢) Disminuir el parametro a partir del limite superior alcanzado y realizar el paso
1.

d) Disminuir el parametro hasta llegar a un limite inferior realizable y repetir el
paso 1.

2. Analisis no local del comportamiento estacionario del gasificador. Se emplean métodos
de continuacion de sistemas de ecuaciones diferenciales ordinarias (modelo en parame-
tros concentrados). Existen una gran diversidad de implementaciones de los métodos
de continuacion pero dos de ellos destacan por su flexibilidad y eficiencia: MATCONT
y AUTO.

El primer método provee una grafica cualitativa de la variacion del estado estacionario
con respecto a un pardmetro del sistema, mientras que el segundo obtiene una grafica deta-
llada de la dependencia de los estados estacionarios, su estabilidad y tipos de bifurcaciones
con relaciéon a un parametro.
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Con el objetivo de evaluar la capacidad de descripcion de los modelos de N-RCTAs
de orden reducido disenados en esta tesis con relaciéon a los modelos de alto orden de es-
tudios previos se seleccionan como pardmetros de bifurcacién a los flujos alimentados de
reactantes (biomasa y aire), en el entendido de que, en ausencia de un estudio sisteméatico
de estabilidad y bifurcaciones para el gasificador de biomasa en la literatura, s6lo se rea-
lizan comparaciones con estudios de sensibilidad paramétrica previos. En dicho analisis se
considera la incertidumbre del paradmetro de dispersiéon térmica del modelo.

En las siguientes dos secciones se investiga la influencia de variaciones en dos parametros
del sistema: flujo de aire entrante y al coeficiente de dispersion de calor en el comportamiento
dinamico y estético no local de diversos modelos de N-RCTAs del gasificador de biomasa. El
analisis del comportamiento no local de varios trenes de N-RCTAs es equivalente a estudiar
el efecto del pardmetro de discretizacion de ntimero de nodos o elementos de la malla espacial
N, = N +1 de las soluciones del modelo distribuido en EDPs discretizado espacialmente del
gasificador de lecho empacado. Dicho analisis se basa en simulaciones transitorias y mapas
de bifurcaciéon obtenidos con el integrador numérico odelbs y el toolbox MATCONT de
Matlab respectivamente.

7.2. Analisis no lineal nominal del reactor de biomasa.

La influencia de los flujos de los reactantes alimentados en el desempeinio de gasifica-
dores de lecho mévil ha sido ampliamente estudiado con énfasis en el anélisis en estado
estacionario para disenio de operacion y equipo del proceso (Reed y Markson, 1985), (Di
Blasi, 2000), (Barrio et al., 2001), y para control y optimizaciéon (Amundson y Arri, 1978),
(Caram y Fuentes, 1982). El efecto de los flujos alimentados de aire y de combustible solido
en el comportamiento dindmico ha sido abordado en el contexto de la operacién dinami-
ca con transitorios inducidos por cambios en la carga para aplicaciones de generaciéon de
energia (Gobel et al., 2007), y para el diseno de una estrategia de encendido y apagado con
producciéon minima de alquitranes en un gasificador de biomasa de flujos paralelos (Shwe,
2004).

El esquema de diseno del modelo de N-RCTAs propuesto en esta tesis se utiliza en esta
seccidn para investigar el efecto del flujo de aire alimentado en el desempefio estatico y
dindmico del reactor de gasificacion de biomasa del caso de estudio. Es decir, el propdsito
de modelado perseguido en este segmento consiste en capturar los aspectos cualitativos del
comportamiento no local del gasificador de biomasa, los cuales son caracterizados por el
analisis de bifurcaciones. Para ello, se obtienen los diagramas de bifurcacién con respecto al
flujo de aire entrante para un conjunto de modelos de N-RCTAs disenados.

Con el proposito de disenar un modelo lo mas simple (de la menor dimension M) posible
capaz de capturar los aspectos cualitativos del comportamiento no local del gasificador de
biomasa, se obtienen los diagramas de bifurcacién generados al variar dos parametros del
modelo de N-RCTAs: (i) el flujo de aire entrante, y (ii) el nimero N de tanques.

Los diagramas presentados en esta seccién son obtenidos con los parametros de referencia
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del modelo para el reactor de biomasa tomados de (Badillo-Hernandez, 2009), manteniendo
el flujo de solido alimentado constante en un valor de 9kg/hr y variando el flujo de aire
entrante.

El anélisis no lineal realizado en esta seccién es nominal en el sentido de que no considera
la incertidumbre del pardmetro de dispersiéon térmica y se enfoca en elucidar el efecto del
flujo de aire entrante en el comportamiento estatico del reactor de biomasa.
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Figura 7.1: Diagramas de bifurcacion de la temperatura (izquierda) y el valor calorico alto
(derecha) del gas de sintesis efluente con respecto al flujo de aire entrante del modelo de
1-RCTA.

La figura 7.1 muestra las gréficas de las curvas de EEs del modelo de N = 1-RCTA para
la temperatura y poder caldrico alto del gas de sintesis a la salida del reactor generadas a
partir de la variacion del parametro de flujo de aire entrante. Debido a su simplicidad, se
ha omitido la curva correspondiente al EE trivial de extinciéon o de flujo de las dos fases sin
reaccion ni calentamiento, la cual es una rama estable que consta de una recta horizontal
a 300K en la grafica de temperatura y a 0M.J/kg en la grafica de valor calérico. Por lo
tanto, el diagrama de bifurcacién consiste en dos curvas desconectadas: (i) la curva del
EE de extincion y (ii) una isola (curva cerrada) conformada por dos curvas de EE: una
rama estable (linea solida) y una rama inestable (linea punteada), las cuales se conectan
en un punto de bifurcaciéon de tipo nodo-silla PL1 en la zona de bajo flujo de aire. El
comportamiento exhibido por la isola en el intervalo de flujos de aire altos (> 60kg/hr) es
de una complejidad mayor debido a que existen 3 puntos limites (PL2, PL3 y PL4) y hasta
4 ramas de EE (2 estables y 2 inestables) incrementando la multiplicidad de EEs de 3 a 5
en el intervalo de flujos de aire definido por PL2 y PL4. El punto tangente PL1 de bajo
flujo de aire se debe a que la cantidad de calor producido por la reaccién exotérmica resulta
insuficiente (por la deficiencia del comburente) para sostener la temperatura del lecho a la
temperatura de ignicién, en relaciéon con el transporte de energfa por convecciéon y dispersion,
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haciendo que el proceso se extinga eventualmente. En cambio, la presencia de los puntos
limites extremos de la isola en el intervalo de alto flujo de aire PL3 y PL4 no se explica
por deficiencias de generaciéon y transporte de calor sino por limitaciones de transferencia
de masa. Al incrementar el flujo de aire entrante en valores cercanos a los puntos limites
PL3 y PL4 la velocidad de reaccién de la combustién de carbonizado se encuentra limitada
por la difusion del oxigeno hacia la superficie de la particula (dado por el coeficiente de
transporte de masa entre fases k), mientras que la velocidad de flujo del gas aumenta de
forma proporcional al aumento de flujo de aire, de forma que el nimero de Damkhdler de
combustion se reduce (por la disminucion del tiempo de residencia promedio del oxigeno y
el valor relativamente constante del tiempo de reaccion) y en consecuencia, la conversion de
carbonizado por combustién decae hasta proveer un calor tan bajo que provoca la extinciéon
del proceso.

En resumen, si el proceso de gasificacion se llevara a acabo en un RCTA con mezclado
perfecto el reactor exhibiria un mapa de bifurcacion de flujo de aire entrante con estructura de
1-3-5-3-1 EEs y la region de operacion de interés practico (flujos de aire de 13.5 a 22.5 kg/hr)
estarfa en un intervalo de multiplicidad de 3 EEs con uno de ellos inestable caracterizado
por conversiéon baja de biomasa, uno estable de extincién y uno estable de encendido con
conversion intermedia de biomasa.

En las figuras 7.2-7.3 se muestran los diagramas de bifurcacién generados al variar el
pardmetro de flujo de aire alimentado en varios modelos de N-RCTAs para el gasificador
de biomasa del caso de estudio en el intervalo de flujos de aire de interés practico (de 0 a
22.5kg/hr). Para facilitar la visualizacion de las graficas, se omite la curva del EE trivial de
extincidn total del proceso termo-quimico en todos los diagramas presentados. Los modelos
de N =2, N =3y N =5 RCTAs muestran diagramas de bifurcacién con caracteristicas
en comun con el modelo de 1-RCTA: la curva de EE de extincion, los dos EEs (estable e
inestable) que conforman la isola de menor HHV. A la luz de esta comparacion es posible
afirmar que los trenes de N =2, N =3 y N = 5 tanques agregan 2, 4 y 8 EEs de mayor
conversion (o gas de sintesis de mayor HHV) que forman 1, 2 y 4 isolas con puntos de
bifurcacion ubicados en el intervalo de bajo flujo de aire alimentado de 2 a 3kg/hr.

Es importante senialar que utilizando tinicamente el método de continuacién no es posible
construir todas las curvas de EEs de las isolas en las figuras 7.2-7.3 debido a que dichas
curvas se encuentran desconectadas en los puntos donde se inicia la continuacion (13.5kg/hr
de flujo de aire entrante). Es por ello que se fija el parametro de flujo de aire entrante
mientras se perturban las condiciones iniciales alrededor del EE encontrado con el método
de continuacién y se ejecutan varias simulaciones transitorias del modelo dinamico de N-
RCTAs con odelbs hasta encontrar la region de atraccién de un EE estable en otra curva
desconectada de la curva de EE encontrada inicialmente con MATCONT.

En la tabla 7.1 se resumen las caracteristicas de los diagramas de bifurcacion en relacion
al comportamiento dindmico y estatico de los diversos trenes de N-RCTAs. De acuerdo, a
dicha tabla los puntos limite de cada diagrama de bifurcacién tienen un orden ascendente en
relacién al HHV del gas de sintesis producido, es decir, la curva o rama del EE con mayor
HHYV tiene el punto limite més alto por lo que el intervalo de flujos de aire en el que éste
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Figura 7.2: Diagramas de bifurcaciéon de la temperatura del gas de sintesis efluente con
respecto al flujo de aire entrante de los modelos de 1,2, 3,5-RCTAs de diferente volumen.

existe es menor al resto de los EEs.

La figura 7.4 muestra los perfiles espaciales de los 7 EEs posibles del modelo de N = 3-
RCTAs del gasificador de biomasa con flujos de alimentacion de aire de 13.5kg/hr y de
biomasa de 9kg/hr. Los 4 perfiles de EE estables (incluido el EE trivial de extincion en
verde) se muestran con una grafica solida y los 3 perfiles de EE inestables tienen una grafica
de linea punteada. Los circulos en los perfiles de EE indican los valores calculados de las
variables dependientes (concentraciones, temperatura, etc.) a lo largo de la malla espacial
de discretizacion del reactor tubular. Los colores de los perfiles de EE corresponden a los
colores de las curvas de EE a las que pertenecen en los diagramas de bifurcaciéon del modelo
de 3-RCTAs en las figuras 7.2-7.3. Las diferencias cualitativas de los perfiles de EEs son la
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Figura 7.3: Diagramas de bifurcaciéon del poder calérico HHV del gas de sintesis con respecto
al flujo de aire entrante de los modelos de 1,2, 3,5-RCTAs de diferente volumen.

ubicacion del frente de reaccioén, la conversion de biomasa, el valor HHV del gas de sintesis
producido y la temperatura maxima alcanzada. Tales diferencias se deben a las distintas
longitudes y ubicaciones axiales que ocupan las zonas de reaccién en cada EE del gasificador.
Un anélisis similar aplica para los diferentes perfiles de EEs exhibido por los modelos de
N =1,2,5-RCTAs, cuyas graficas no se presentan por economia de espacio en el texto.

Al comparar el diagrama de bifurcacién del modelo de N = 1-RCTA con los obtenidos
de trenes de N = 2,3,5-RCTAs de las figuras 7.2-7.3 se observa que los diferentes EEs que
aparecen cuando se agregan tanques al tren de gasificacién corresponden a las diferentes
configuraciones de encendido que son posibles en el reactor tubular mediante las reacciones

exotérmicas de combustion (figura 7.4).
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Figura 7.4: Los 7 perfiles de EE de algunas concentraciones del gas (Ha y O2), temperatura

y densidad aparente de biomasa para el modelo de 3-RCTAs de diferente volumen con flujo

de aire entrante de 13.5kg/hr.

Cabe mencionar que en dichas figuras y tablas no se presentan los puntos limites de alto
flujo de aire de las isolas debido a su poca relevancia desde el punto de vista préctico y
a que las dificultades numéricas (sistemas de ecuaciones algebraicas mal condicionados) se
acentian significativamente al continuar las curvas de EEs (mediante MATCONT) fuera del
intervalo de interés de flujos de aire del gasificador, haciendo dichas simulaciones numéricas
computacionalmente intensivas. La presencia de dichos puntos de bifurcacién se explica de
la misma forma que los puntos limite de alto flujo (PL3 y PL4) del modelo de 1-RCTA del
gasificador. Ademés, el valor de estos puntos tagentes se puede estimar mediante simulaciones
numéricas transitorias utilizando el integrador odel5s de Matlab si es requerido.
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Dichos resultados permiten inferir de forma inductiva las caracteristicas del comporta-
miento no lineal del modelo generalizado de N-RCTAs para el caso de estudio:

Un tren de N-RCTAs de gasificacion (con el conjunto de parametros de referencia) exhibe
un EE estable de extincion total y hasta 2INV EEs con conversion de biomasa, de los cuales N
son estables y N inestables. La regiéon de maxima multiplicidad de EEs incluye el intervalo
de operacion de interés practico (flujos de aire de 13.5 a 22.5 kg/hr) de acuerdo a el diagrama
de bifurcacion con respecto al flujo de aire entrante, el cual tiene una estructura compuesta
por (i) una curva de EE de extincién total, y (ii) N isolas con conversion de biomasa, cada
una de las cuales esta formada por 2 curvas de EE: una estable y una inestable conectadas
con un punto limite en la regiéon de operacion de baja relacion de aire/biomasa alimentados.

En esta estructura generalizada del diagrama de bifurcacion del modelo de N-RCTAs la
curva del EE de extincion se encuentra desconectada de las 2N curvas de EEs con conversiéon
de biomasa debido a la baja temperatura a la que ingresan los reactantes (T'e = 300K). Dicha
desconexion evidencia que no es posible iniciar el proceso de gasificacion (transitar del EE
de extincion a uno de los 2N EEs de encendido) con sblo incrementar los flujos alimentados
de reactantes con una temperatura entrante de 300K. Sin embargo, la transicién entre
los diferentes EEs con conversion de biomasa es posible con flujos de aire en intervalos
delimitados por los puntos limites y corresponde a un apagado progresivo e irreversible del
reactor de gasificaciéon por zonas. Es decir, si se disminuye el flujo de aire a un valor menor al
punto limite correspondiente al EE en operacion, el reactor transitara de forma irreversible
a un EE que produce un gas de sintesis con menor HHV debido a que se extingue una regiéon
superior del lecho. Este comportamiento dindmico corresponde a un movimiento del frente
de reaccién unidireccional e irreversible hacia el fondo del reactor de biomasa por efecto de
la disminucién del flujo de aire alimentado. Debido a que, conforme se aumenta el niimero
de RCTAs N, aumenta el ntimero de EEs; se incrementan las ubicaciones posibles del frente
de reaccion estable. Esto significa que en el limite (cuando N — oo) habra un continuo
infinito de EEs y el frente de reaccion se podra estabilizar en cualquier ubicacion axial a lo
largo del reactor para cualquier valor de flujo entrante de biomasa y aire. Ambos fenémenos:
el frente de reaccion viajero unidireccional y el continuo infinito de EEs corresponden a un
comportamiento sin relevancia fisica del modelo de N-RCTAs del gasificador de biomasa del
caso de estudio utilizando el conjunto de pardmetros de referencia. Dicho comportamiento
espurio es analizado en varios estudios Yee y Sweby (1995), Lafon y Yee (1996a) desde el
punto de vista de métodos numéricos y dindmica no lineal. En el Apéndice D se presenta
un panorama general del analisis del comportamiento no lineal inducido por el método de
discretizacion y la distribuciéon de los nodos de la malla empleada.

Dichas caracteristicas del comportamiento no lineal son verificadas con simulaciones
transitorias de modelos de mayor orden, es decir, utilizando modelos de N-RCTAs con vo-
lumen idéntico y N en el intervalo N = [1, 48]. Por ejemplo, el modelo de 20 RCTAs exhibe
21 EEs estables correspondientes a las 20 configuraciones de encendido y a la soluciéon de EE
de extinciéon. Sin embargo, para modelos de més de 48 RCTAs la simulacién numérica del
modelo con integradores implicitos (odelbs,0de23t) presenta problemas de convergencia y
cuando converge sélo lo hace al EE de extincién a pesar de proponer condiciones iniciales de
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Tabla 7.1: Caracteristicas de bifurcacion de varios modelos de N-RCTAs.

Mo/delo de N_RCTAS disenado  con No. de EEs | EEs Estables | EEs Inestables Puntos l{mltes
volimenes normalizados (ec. 6.9q). (kg/hr aire)
N=1V =1 3 2 1 PL1 =2.428
N=2V, =02, V2 =08 5 3 2 . gégi
PL1=2.171
N =3V; =0.114, V5 =0.171, V3 =0.714 7 4 3 PL2 = 2.592
PL3 =2.745
PL1 =2.326
N =5V, = Vo = 0105, V3 = 0.184, PL2 = 2.436
Vi = 0.237, Vs = 0.368 11 6 5 PL3 =2.514
) PL4 = 2.746
PL5=2.719

alta temperatura y conversion. Esto puede explicarse por la alta sensibilidad (mal condicio-
namiento) y rigidez introducida en el modelo por el efecto combinado de una malla espacial
muy densa y la intensidad de las reacciones evidenciada por los niimeros de Damkholer altos
en las reacciones de combustion y pirélisis.

A pesar de que existe la posibilidad de encontrar un nimero mayor de EEs, 2N + 1
debe ser considerado como un méaximo conservativo, en vista del analisis de multiplicidad
de EEs del modelo de N-RCTAs sin retro-mezclado para un reactor tubular exotérmico de
una fase y una componente realizado por (Varma, 1980). El autor establece que el modelo
de N-RCTAs en serie posee un nimero maximo a priori de 2 — 1 EEs, de los cuales sélo
N + 1 son estables. Este maximo puede incrementarse para un modelo de N-RCTAs de un
reactor catalitico de lecho empacado de dos fases con dispersién o retro-mezclado de calor
bajos.

Los resultados sobre el comportamiento dinamico y estatico del gasificador de biomasa
provistas por el anéalisis de bifurcaciones son consistentes con el comportamiento encontrado
por (Vanderveen et al., 1968) para un modelo de celdas anilogo al modelo de N-RCTAs de un
reactor catalitico de lecho empacado de dos fases con una reaccién fuertemente exotérmica.
En dicho modelo, el autor observa un fenémeno de multiplicidad de un nimero infinito
de EEs que se presenta también en reactores tubulares de dos fases sin dispersion (Liu y
Amundson, 1962). La existencia de un continuo infinito de multiples EEs entre un EE de alta
temperatura y un EE de baja temperatura para el modelo distribuido de reactores de lecho
empacado se explica por las siguientes razones: (i) cada particula o celda a lo largo del lecho
puede exhibir multiples EEs, y (ii) la ausencia de intercambio de calor entre las particulas
encendidas y las particulas apagadas (sin convertir) ubicadas atras (o arriba) de ellas en la
region espacial comprendida entre los EEs de alta y baja temperaturas (Eigenberger, 1972).

Tal multiplicidad implica que el frente de reaccién discontinuo exotérmico puede estabi-
lizarse en cualquier posicion axial a lo largo del reactor para un flujo entrante constante de
reactantes al variar las condiciones iniciales de la operacion, un fenémeno que no se observa
experimentalmente en reactores de lecho empacado autotérmicos donde siempre existe un
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acoplamiento de calor importante entre las particulas .e"cendidasz todos sus vecinos (los de
atras y los de adelante) que se manifiesta como un retro-mezclado de calor entre la zona
exotérmica de combustiéon y la zonas endotérmicas de pirélisis y reducciéon en el caso de los
gasificadores.

Por otra parte, Eigenberger (1972) muestra que al incorporar un nivel suficiente de
dispersion al modelo distribuido puramente convectivo de reactores de lecho empacado so-
lucionara el problema de multiplicidad infinita de EEs tanto en el modelo distribuido de
dispersion como en el modelo en parametros concentrados de N-RCTAs.

Adicionalmente, la revision de las ecuaciones constitutivas para la conductividad térmica
efectiva del lecho realizada por Garcia Anaya (2014) en la literatura de gasificadores de lecho
empacado produjo diferencias significativas en los valores de la dispersion térmica calculados
con dichas expresiones respecto al caso de estudio Di Blasi (2000), evidenciando la alta
incertidumbre de modelado y experimental que predomina en relaciéon a dicho parametro en
este tipo de reactores de gasificaciéon en especifico.

En vista de tales consideraciones y de la baja intensidad del transporte de calor por
dispersion (Dy = 0.454mm?/s y Pey = 86.5 en ecuaciones 6.4 y 6.5) debido a una baja
conductividad térmica efectiva del lecho (A\g = 0.7W/(mK)) del modelo distribuido (6.1)
del reactor de biomasa del caso de estudio (2.14)-(2.15) resulta fundamental realizar un
analisis de bifuraciones anélogo al realizado en esta seccién pero con una mayor dispersién
térmica y retro-mezclado correspondientes al valor tipico de conductividad térmica efectiva
caracterizada por Garcia Anaya (2014) para gasificadores de lecho empacado con el objetivo
de descartar el comportamiento no lineal espurio o sin relevancia fisica identificado en la
presente seccion.

7.3. Caracterizacion del comportamiento no lineal.

En esta seccion se aborda el problema de dilucidar propiedades fundamentales del com-
portamiento no lineal como la multiplicidad, estabilidad y bifurcaciéon de estados estacio-
narios del gasificador de biomasa de flujos concurrentes del caso de estudio mediante el
modelo de N-RCTAs con retro-mezclado tomando en cuenta la incertidumbre de modelado
proveniente principalmente del parametro de dispersién térmica Dy . Un analisis similar al
llevado a cabo en la seccién anterior incrementando la dispersion térmica y en consecuencia
el retro-mezclado lleva a un diagrama de bifurcacién con respecto al flujo de aire entrante
de estructura (nimero de EEs, estabilidad y puntos de bifurcacion) relevante fisicamente de
acuerdo a estudios previos. Cabe destacar que el incremento de la conductividad térmica en
esta seccion se realiza basado en el valor tipico caracterizado por el estudio de Garcia Anaya
(2014) mediante un factor de correccion constante agregado a la ecuacion constitutiva del
caso de estudio, lo cual implica un incremento del coeficiente de dispersién de calor Dy
en el modelo distribuido (6.1) y del retro-mezclado de calor ¢% en el modelo de N-RCTAs
concentrado (6.9), asi como, la disminucion del nimero de Peclet del sistema distribuido
P€H.
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De acuerdo a (Eigenberger, 1972) el comportamiento no lineal tipico como la coexistencia
de multiples estados estacionarios exhibido por los reactores de lecho empacado (moévil y fijo)
de dos fases bajo ciertas condiciones de operacion (un conjunto de valores de los parametros
del sistema de procesos) se debe a dos fenomenos fisicos:

1. El efecto de retroalimentacion de energia que tiene el transporte de calor por dispersion
en el modelo distribuido del reactor o el retro-mezclado de calor en el modelo de N-
RCTAs, el cual implica siempre un flujo de calor en sentido contrario al movimiento
o flujo del lecho empacado (van Heerden, 1958).

2. Los mecanismos de transporte de masa y energia intraparticula y extraparticula ha-
cen posible que el frente de la flama de combustiéon en la particula del sélido tenga
multiplicidad de ubicaciones estables e inestables: dentro de ella o en la superficie de
la particula de carbonizado para una concentracion de oxigeno y temperatura fijas en
la atmosfera gaseosa que rodea a la particula porosa (Arri y Amundson, 1978).

Por lo tanto, los modelos de gasificadores de lecho movil deben capturar razonablemente
bien estos fenémenos fisicos para tratar los problemas de estabilidad de operacién, encendido
(ignicién) y extincion del reactor asociados con su comportamiento dinamico global.

Los estudios de (Milligan, 1994; Shwe, 2004) reconocen la importancia que tiene el me-
canismo de dispersién de calor para la estabilidad del proceso de gasificacién de biomasa
y atribuyen la intensidad de dicho fenémeno principalmente a la transferencia de calor por
radiacion de las particulas de carbonizado incandescentes en la zona de combustién hacia las
particulas vecinas en las zonas de secado, pirdlisis y de reducciéon en gasificadores de lecho
empacado de biomasa con flujos descendentes. Sin embargo, la influencia de la dispersion
en la estatica y dinamica del proceso de gasificacién de biomasa no ha sido analizada en
términos de aspectos précticos de operaciéon como la estabilidad, el encendido y el apagado
del reactor.

En este sentido, el presente estudio investiga mediante un analisis de bifurcaciones el
papel que juega en la descripcién del comportamiento estatico y dinamico el nivel de retro-
mezclado de calor en el modelo de N-RCTAs (6.9) o equivalentemente, la dispersion de calor
en el modelo distribuido (6.1) discretizado del gasificador de biomasa de flujos paralelos
descendentes

Las figuras 7.5-7.6 muestran los diagramas de bifurcacion de temperatura y poder ca-
lorico del gas efluente en relacion al flujo de aire alimentado de 4 trenes de N-RCTAs con
N =1,2,3,5 y un coeficiente de dispersiéon térmica incrementado 50 veces con respecto al
utilizado para generar los diagramas de las figuras 7.2-7.3 de la seccién anterior, es decir, se
utilizé un coeficiente Dy = 0.227e¢m?/s (o niimero de Peclet Pey = 1.72) para los diagra-
mas de esta seccion. Se observa que el diagrama del caso de 1-RCTA no presenta un cambio
significativo en su estructura con relaciéon al de las graficas correspondientes en las figuras
7.2-7.3 como es esperado ya que el retro-mezclado s6lo sucede entre parejas de RCTAs. El
cambio cualitativo importante se suscita en los diagramas de N = 2,3,5-RCTAs donde se
observa que en los tres casos se tienen 2 isolas con conversion de biomasa (que producen gas
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Figura 7.5: Diagramas de bifurcaciéon de la temperatura del gas de sintesis efluente con
respecto al flujo de aire entrante de los modelos de 1,2, 3,5-RCTAs de diferente volumen y
dispersion de calor de Dy = 0.227cm?/s y Pey = 1.72.

con HHV no cero) y la curva horizontal del EE de extincion. Por lo tanto, los tres trenes
exhiben un mapa de bifurcaciéon con una estructura de hasta 5 EEs, de los cuales 2 son
inestables y 2 estables con produccién de gas de sintesis y uno es estable y de extincion.

En la figura 7.7 se presentan los perfiles espaciales interpolados correspondientes a los
5 EEs que exhibe el modelo de 3-RCTAs del gasificador de biomasa con flujos entrantes
de aire de 13.5kg/hr y de biomasa de 9kg/hr. Los perfiles estacionarios estables EE1 y
EE3 corresponden a dos formas de operacion en lazo abierto del reactor tubular de biomasa
diferenciados por la posicion del frente de reaccion (uno cerca de la cima y el otro desplazado
hacia el fondo del reactor), la conversion de biomasa, y el HHV del gas producido.
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Figura 7.6: Diagramas de bifurcaciéon del poder calérico HHV del gas de sintesis con respecto

al flujo de aire entrante de los modelos de 1,2, 3, 5-RCTAs de diferente volumen y dispersion

de calor de Dy = 0.227cm?/s y Pey = 1.72.

En cuanto al comportamiento dinamico no local, el diagrama de bifurcacién magnificado
de la figura 7.8 muestra que es posible la transicion entre los EEs estables en ambas direccio-
nes, es decir, que el movimiento del frente de reacciéon bidireccional del gasificador es factible
al aumentar o disminuir el flujo de aire entrante, lo cual es corroborado con simulaciones
transitorias.

El analisis de bifurcaciones presentado en las figuras 7.5-7.6 se repiti6é para varios valores
del factor de correccién a la conductividad efectiva y por lo tanto del nimero de Peclet
de calor del reactor, encontrando que: (i) la estructura del diagrama de bifurcacion con
respecto al flujo de aire de los modelos de N-RCTAs del gasificador de biomasa se consolida
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Figura 7.7: Los 5 perfiles de EE de algunas concentraciones del gas (Ha y O2), temperatura
y densidad aparente de biomasa para el modelo de 3-RCTAs de diferente volumen con flujo
de aire entrante de 13.5kg/hr y dispersion de calor de Dy = 0.227cm?/s y Pey = 1.72.

para valores de Pey < 2.5, y (ii) cuando se varia el ntimero Peclet de calor en el intervalo
2.5 < Pep < 86.5 se observa que N — 2 isolas se acercan progresivamente hasta fusionarse a
una de las 2 isolas que prevalecen en el diagrama de bifurcacion del tren de N-RCTAs para
Pey < 2.5.

Adicionalmente, se realizan simulaciones transitorias (las cuales no se incluyen por econo-
mia de espacio y para evitar redundancia en este trabajo) con un modelo de N = 12-RCTAs
de idéntico volumen para el gasificador de biomasa, corroborando que la estructura de 5 EEs
del modelo de N-RCTAs se preserva al incrementar el ntimero de RCTAs N con un nivel de
dispersion correspondiente a un Pep = 1.72.
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Figura 7.8: Diagramas de bifurcacion magnificados de la temperatura del gas de sintesis
efluente en la regiéon de bajo flujo de aire entrante de los modelos de 3, 5-RCTAs de diferente
volumen y dispersién de calor de Dy = 0.227cm2/s y Peg = 1.72.

En relacion al conjunto de valores (Pey < 2.5) que debe tomar el ntiimero de Peclet
térmico (o el nivel de retro-mezclado con respecto al flujo hacia adelante de calor entre
los tanques en el modelo de pardmetros concentrados) para reproducir un comportamiento
estatico y dindmico no lineal factible es congruente con el valor tipico del nimero de Peclet
de calor caracterizado para el reactor de biomasa con teoria de reactores quimicos de lecho
empacado (Garcia Anaya, 2014).

7.4. Analisis de resultados.

El efecto de del flujo de aire alimentado en el comportamiento no lineal global del reac-
tor de biomasa del caso de estudio fue analizado usando distintos modelos en parametros
concentrados de N-RCTAs a la luz de la incertidumbre en el pardmetro de dispersion de
calor del modelo distribuido asociado. En particular, el estudio de caracterizacién racional
de la conductividad térmica efectiva de Garcia Anaya (2014) gui6 el analisis no lineal con
respecto al retro-mezclado de calor del modelo de N-RCTAs (o equivalentemente con respec-
to a la dispersion térmica del modelo distribuido). El anélisis de bifurcaciones y estabilidad
desarrollado en varios modelos de N-RCTAs con N = 1,2,3,5,12 ha mostrado que:

s La multiplicidad de EEs del comportamiento estatico del tren de N-RCTAs se mani-
fiesta como un diagrama de bifurcacion de tipo isola al variar el flujo de alimentacién

de aire y solido.

» El ntimero de estados estacionarios y su region de existencia (conjunto de valores de
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flujo de aire) del tren de N-RCTAs con retro-mezclado depende del ntimero de RCTAs
N si la dispersion de calor es muy baja (Dy = 0.454mm?/s y Pey = 86.5).

s El tren de N-RCTAs con retro-mezclado de calor correspondiente a una dispersiéon
de Dy = 0.227c¢m?/s (o nimero de Peclet Pey = 1.72) exhibe una multiplicidad
méaxima de 5 estados estacionarios (de los cuales 3 son estables y 2 inestables) con
independencia de N para N > 2 y con retro-mezclado equivalente a un Pey < 2.5,
es decir, si se emplean mallas espaciales de mas de 1 nodo interno (3 nodos en total)
en la discretizacion. Los perfiles estacionarios correspondientes son cualitativamente
similares a los encontrados en el gasificador de carbén de flujos en contracorriente por
Amundson y Arri (1978) y Caram y Fuentes (1982).

s Solo el estado estacionario de reacciéon estabilizada en la cima y el estado de extin-
cién son estructuralmente estables ante decrementos subsecuentes del Peg < 1 o
incrementos significativos de la dispersion y retro-mezclado de calor.

= Seleccionando un nivel adecuado de retro-mezclado de calor es posible reproducir un
diagrama de bifurcacién del reactor de flujos concurrentes de biomasa con las mismas
caracteristicas cualitativas del diagrama de bifurcaciéon del reactor de flujos en contra-
corriente de carbon obtenido por (Caram y Fuentes, 1982) y (Amundson y Arri, 1978).
Por lo tanto, aspectos clave del comportamiento dinamico del gasificador observados
experimentalmente como el frente de reaccion viajera bidireccional al aumentar o dis-
minuir el flujo de aire o solido alimentados. Esto tultimo se puede explicar como una
consecuencia de la histéresis local dentro de la isola del diagrama de bifurcaciéon que da
lugar a la reversibilidad de la transicion entre el EE con frente de reacciéon estabilizado
en la cima al EE con frente de reaccion estabilizado en el fondo del reactor.

De acuerdo a estas consideraciones es posible analizar, capturar y completar la descrip-
cion de caracteristicas esenciales del comportamiento estatico y dindmico complejo no lineal
exhibido por el reactor de gasificacion de biomasa del caso de estudio mediante un modelo
de un minimo nimero de RCTAs (de 3 a 5) con un nivel adecuado de retro-mezclado de
calor (correspondiente a un 1 < Pey < 2.5) y una seleccion apropiada de los N volumenes:
i, Va, ..., V.
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Capitulo 8

Conclusiones

En la presente tesis se ha desarrollado un método de disenio de modelo de orden reducido
adecuado para diseno de equipo y operacidén del proceso, estrategias de monitoreo y de
control de reactores de gasificacion de lecho movil. El comportamiento dindmico y estatico
no lineal de un reactor tubular de gasificacion puede ser descrita con una precision prescrita,
por medio de un modelo de N-RCTAs con: (i) flujos hacia adelante y de retro-mezclado que
representan el transporte convectivo y difusivo en el reactor, (ii) suposicion de estado cuasi-
estacionario para la fase gas, (iii) seleccion basada en la estequiometria de las combinaciones
de concentraciones correspondientes a las componentes invariantes (o componentes reactivas)
con mecanismos de transporte unicamente (o con término de transporte y de reacciéon) en
sus ecuaciones de balance molares. El nimero N de tanques y sus voltumenes (Vi, Va, ..., Vi)
son considerados grados de libertad de diseno que son elegidos de acuerdo a un propésito de
modelado especifico, a la luz de la incertidumbre paramétrica del modelo y experimental.

El punto de partida del método de diseno desarrollado fue un modelo distribuido con
dispersiéon de gasificadores de lecho empacado basado en primeros principios que incorpora
los fenémenos fisico-quimicos principales considerados en estudios de modelado recientes
(Di Blasi, 2000, 2004; Shwe, 2004). Tal modelo en EDPs posee multiples escalas de tiem-
po/espacio debido a la coexistencia de procesos rapidos como la transferencia de calor,
combustién y pirélisis, reacciones de reduccién lentas en el término fuente y transporte por
dispersién y conveccion en las ecuaciones de conservacion de masa y energia. Por lo tanto, el
modelo continuo distribuido exhibe una rigidez de moderada a alta y su solucién numérica
(o discretizacion) es un problema mal condicionado y con alta sensibilidad paramétrica.

El presente método de modelado fue aplicado al caso ejemplo del gasificador de biomasa
de flujos descendentes paralelos, logrando una simplificacién significativa del modelo diné-
mico: un modelo de 3-tanques con volimenes diferentes. El modelo resultante de 9 EDOs
describe los comportamientos estatico y dinamico del reactor con precisiéon similar a la obte-
nida con simuladores numéricos del modelo en EDPs; los cuales producen modelos de 1800
a 7000 EDOs.

Las capacidades de descripcion del modelo de 3-tanques (9 EDOs) del gasificador de
biomasa exceden a las capacidades de los modelos estandar de alto orden utilizados en
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simuladores numéricos de EDPs, en el sentido de que es posible determinar caracteristicas
del comportamiento no lineal global del reactor de gasificacion de flujos concurrentes como
la multiplicidad de EEs y su estabilidad mediante un anélisis de bifurcaciones del tren de
N = 3-RCTAs. Esto se debe a que dicho analisis global no ha sido realizado para el reactor
de biomasa en la literatura dada la alta complejidad y rigidez de los modelos estandar de
alto orden empleados en la simulaciones numéricas de EDPs.

De acuerdo al analisis de bifurcaciones llevado a cabo en este estudio es posible repro-
ducir y completar la descripciéon de caracteristicas esenciales del comportamiento dindmico
y estatico no lineales del reactor de gasificacion de biomasa de flujos concurrentes mediante
un modelo de un ntmero reducido (3 < N < 5) de RCTAs y con estabilidad estructural
respecto a N para N > 2 al disenar de forma conjunta el ntimero de tanques IV, sus volime-
nes y parametros de transporte del modelo como el retro-mezclado q° o equivalentemente,
la dispersion Dy en el modelo distribuido.

Se estableci6 la factibilidad de capturar mediante un modelo dindmico de orden bajo,
aspectos fundamentales como la multiplicidad y estabilidad del comportamiento no lineal
de la clase de reactores de gasificacion de lecho empacado en su operacion a contracorriente
y concurrente, asi como de lecho moévil y fijo. Dicho modelo de dimensién finita reducida
tiene una estructura ajustable y simple, y a su vez, provee un significado fisico intuitivo ya
que puede ser interpretado como una interconexién en cascada con retro-mezclado de un
ntmero reducido de RCTAs multicomponentes, no isotérmicos y de diferente volumen, o de
forma més general, como un proceso de N etapas de volumen variable. Las ventajas que
ofrece dicho sentido fisico del modelo en parametros concentrados de orden reducido sobre
el modelo distribuido se enumeran a continuacion:

= Posibilita la adaptacion o aplicacion directa a reactores de gasificacion de las estrate-
gias de diseno de equipo, control y estimacién extensamente estudiadas y propuestas
para sistemas de procesos por etapas como columnas de destilacién o trenes de N-
RCTAs.

= Es compatible con la idea béasica de dividir el reactor para analisis y disefio de equipo
en 4 zonas o estratos en cada una de las cuales domina un proceso fisico-quimico:
secado, pirdlisis, combustion y reduccion.

El método de diseno de modelo propuesto permite determinar el menor ntimero N de
RCTAs necesarios para reproducir el comportamiento de un gasificador de lecho mévil con
una precisién adecuada en términos del objetivo de modelado en particular y de la incerti-
dumbre del modelo y experimental del reactor especifico bajo estudio.

El diseno de modelo desarrollado en esta tesis es equivalente al disefio de un observador
de lazo abierto (sin innovacion de sensores) dado un objetivo de estimacion de variables de
concentracion, temperatura y flujo derivado del propésito de modelado y con las limitaciones
impuestas por la incertidumbre experimental y del modelo.

El método de disenio de modelo propuesto permite la realizaciéon de estudios para:
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= Analisis de estabilidad estructural y multiplicidad de estados estacionarios con el
objetivo de garantizar un disefio de operacién y equipo con un desempefnio seguro y
eficiente.

= Sintesis de estrategias de control convencionales o avanzadas de reactores de gasifica-
cién.

s Diseno y validacién de observadores de las variables de concentraciéon basados en me-
diciones de temperatura para propositos de control y/o de monitoreo de gasificadores
de lecho empacado.

Un disenio racional de los parametros del modelo de N-RCTAs (es decir, N, Vi, Vs, ..., Vi,
qg, qI{, e qﬂ’\,) acompanado de un estudio no lineal global basado en bifurcaciones debe ser
realizado en vista de los mecanismos de transporte mas importantes que intervienen en el
proceso de gasificacion (provistos por experimentos) con el objetivo de evitar respuestas
irreales y sin relevancia fisica (espurias) relacionadas con la operacion en estado estacionario
y transitoria de reactores en gasificacion de lecho empacado, incluso utilizando simulaciones
del modelo en EDPs con discretizaciones espaciales de alto orden cuando las reacciones
involucradas tienen nimeros de Damkholer altos.

El estudio no lineal basado en bifurcaciones del modelo de N-RCTAs para un reactor de
gasificacion llevado a cabo en esta tesis establece que la simulacién numérica de los modelos
basados en primeros principios (tanto de parametros distribuidos como concentrados) es
susceptible de los distintos problemas de convergencia que se presentan en el Apéndice D
derivados del comportamiento espurio o sin relevancia fisica inducido por el método de
discretizacién y un conjunto de valores de sus pardmetros asociados. Dichas implicaciones se
extienden al campo de la DFC donde se emplean modelos discretizados mediante diversos
métodos numéricos proveyendo una nueva perspectiva de anélisis formal y sistematico para
la eleccion de mallas de discretizacion y estudios de independencia de soluciones numéricas
de la malla de discretizacion para validacion de modelos para sistemas de procesos reactivos
en los que intervienen mecanismos de transporte advectivos, difusivos o dispersivos.

8.1. Trabajo futuro.

El esquema de disenio desarrollado en esta tesis es capaz de obtener un modelo con un
buen compromiso entre su complejidad y su grado de precision en las variables de concentra-
cion y temperatura del reactor de gasificacion dado un objetivo de modelado. Sin embargo,
dicho esquema constituye una primera aproximacién para el desarrollo de un marco de
modelado generalizado de sistemas de procesos termo-quimicos para diseno de reactores y
estrategias de control y monitoreo. En este sentido, se sugieren a continuacién un conjunto
de acciones que se deben explorar en el futuro que complementan los diferentes aspectos del
diseno de modelo abordados en el presente estudio:
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. De acuerdo al estudio de modelado desarrollado en esta tesis, el papel de la dispersién
(o equivalentemente el retro-mezclado) de calor y masa en los modelos distribuidos
y de parametros concentrados de los reactores de gasificaciéon de lecho empacado de
flujos concurrentes es fundamental, por lo que debe realizarse en el futuro un estudio
experimental con respuestas al impulso y escalén de trazadores con el objetivo de
identificar coeficientes de dispersion (o retro-mezclado) de masa y calor del sistema
distribuido de procesos. De esta manera, se garantiza que pardmetros de operaciéon
como la temperatura y los flujos de alimentaciéon que producen una desempeno 6ptimo
en estado estacionario y en el mecanismo de ignicién del reactor sean determinados
mediante un modelo de baja dimensién con una precisiéon prescrita por el propoésito
de modelado.

. Reducir la rigidez y la sensibilidad del modelo distribuido de dispersién causado por
la intensidad de los términos fuente de reacciéon e intercambio de calor (altos ntme-
ros de Damkhéler y de Stanton) mediante un esquema de perturbaciones singulares
anéalogo al propuesto por Countou-Carrere y Daoutidis (2008) para un reactor tubular
multicomponente con transporte por conveccién tinicamente.

. Resulta necesario explorar en un estudio subsecuente un cambio de coordenadas de
las componentes reactivas con sentido fisico para redes de reaccion de gasificacion de
biomasa analogo al desarrollado por Garcia Anaya (2014), ya que el método basado en
la descomposicion de valores singulares propuesto en este estudio produce una trans-
formacién de coordenadas que es robusta a errores o desviaciones de los coeficientes
estequiométricos pero carece de un sentido quimico evidente.

. Desarrollar un método sistematico para determinar el nimero de tanques N y sus vo-
limenes Vi, Vs, ..., Vx del modelo de N-RCTAs dada una incertidumbre y un error de
estimacién de un conjunto de variables de estado requerido por el objetivo de modela-
do. Con el objetivo de evaluar las limitaciones de los modelos disenados, se plantea el
problema inverso: dado un tren de N-tanques con volimenes Vi, Vs, ..., Vi, cuél es el
error de estimacion de un grupo de variables de estado. El estudio de Canales™ Meza
(2013) constituye una primera aproximacion para sistematizar la seleccion de N y
Vi,Va, ..., Vn.

. Validacion del modelo de bajo orden deducido en planta piloto de gasificacién de
biomasa de pequena escala adquirida por el Instituto de Ingenieria mediante pruebas
experimentales que permitan:

= Obtener tiempos de respuesta entre modos de operacién: encendido, cambios de
demanda de gas de sintesis y apagado.

» Medir los flujos de salida del gas de sintesis y/o fracciéon de carbonizado con-
vertido en gas (eficiencia del proceso) bajo diferentes condiciones de operacion
(variando el flujo de aire y biomasa entrantes).
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10.

11.

. Investigar el mecanismo de ignicién o encendido del reactor de gasificaciéon de biomasa

mediante un anélisis del diagrama de bifurcacién generado al variar la temperatura
entrante de los flujos reactantes, utilizando el esquema de modelado de N-RCTAs
propuesto.

Desarrollar de un criterio de colocacién de sensores de temperatura para monitoreo
y/o control de gasificadores de lecho empacado basado en el modelo de dimension
finita de N-RCTAs disefiado mediante el método propuesto.

Disenar un observador basado en el modelo de dimensién finita de N-RCTAs en casca-
da con retro-mezclado. La sintesis de un estimador para un gasificador esté relacionada
con las siguientes acciones:

= Disenar una o mas estructuras de estimaciéon detectables para un gasificador de
lecho empacado y evaluar su funcionamiento.

= Determinar la estructura méas simple que cumpla con los objetivos de estimacion.

Extender la aplicacion del modelo de N-RCTAs a reactores con geometrias mas com-
plejas como el gasificador Imbert. Esto posibilitara la caracterizacion de la estabilidad
estructural de sus EEs mediante el analisis de diagramas de bifurcacion generados al
variar los flujos entrantes de aire y de sélido.

Aplicar el método de diseno de modelo desarrollado aqui en gasificadores de lecho
movil de flujos en contracorriente como el reactor tipo Lurgi de carbén analizado
en Caram y Fuentes (1982), (Amundson y Arri, 1978). Asi mismo, determinar las
diferencias entre las operaciones de flujos concurrentes y en contracorriente en términos
de la complejidad del comportamiento no lineal (tipos de bifurcaciones y estabilidad)
exhibido.

Explorar la factibilidad de plantear el modelo distribuido con dispersién de gasificado-
res de lecho movil como un modelo de frontera moévil aplicando la Regla de Leibinitz a
fin de reproducir el comportamiento de frente de reacciéon viajero con mayor precision
utilizando un modelo de N-RCTAs de dimensién baja.
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Apéndice A

Métodos de reducciéon y simplificacion
de modelo.

Los reactores quimicos son sistemas dindmicos complejos cuyo desempefio esta deter-
minado por las interacciones de una variedad de procesos fisico-quimicos. En consecuencia,
los modelos basados en primeros principios que describen su comportamiento son sistemas
de ecuaciones diferenciales no lineales cuyas variables de estado exhiben una estructura de
miltiples escalas.

El analisis exacto de dichos modelos es complicado y en ocasiones, resulta intratable.
Por lo tanto, el estudio del comportamiento de los sistemas reactivos mediante modelos
matematicos fenomenolégicos implica deducir a partir del modelo original un modelo apro-
ximado simplificado cuyo anélisis es tratable. La amplia diversidad de métodos mateméticos
utilizados para este fin son clasificados en dos categorias: (i) métodos numeéricos, los cuales
implican la discretizacion del modelo, y (ii) métodos asintoticos, cuyo analisis esta basado
en la teoria de perturbaciones que estudia la dependencia del comportamiento dinamico en
uno o varios parametros de perturbacién del modelo sin afectar la naturaleza continua de
las variables.

El método de diseno de modelo propuesto combina la aplicacién de esquemas de mode-
lado simplificado pertenecientes a ambas categorias: perturbaciones singulares y métodos de
discretizacion del dominio espacial del reactor: diferencias finitas y volumen finito.

El presente apéndice muestra un panorama general de los fundamentos tedricos que
legitiman las estrategias de simplificacion y reduccién de modelo aplicadas en el campo de
la ingenieria de procesos y reactores con el objetivo de enfatizar los alcances y limitaciones
de dichos métodos, asi como, situarlos en un marco general de anélisis y sintesis de modelos.

La primera parte se dedica a la descripciéon general de los métodos de perturbaciones
singulares en el contexto de sistemas dinamicos de pardmetros concentrados. Posteriormente,
se da una revision del estado del arte de los métodos de reduccién de orden aplicados a
sistemas dinamicos de paradmetros distribuidos reactivos.
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A.1. Meétodos de perturbaciones singulares.

El objetivo de esta seccién consiste en presentar un marco de modelado simplificado
constituido por esquemas de reducciéon de orden basados en los métodos estandar de per-
turbaciones singulares, los cuales son capaces de revelar dos aspectos esenciales del sistema
dindmico analizado: (i) propiedades estructurales que no son evidentes en el modelo original
como el grado de interaccion entre los componentes del sistema y la intensidad de los efectos
no lineales, y (ii) el comportamiento de multiples escalas de tiempo y espacio inherente a
los reactores de lecho empacado de gasificacion.

Una revision general de los conceptos y fundamentos basicos de las series asintéticas y
la teoria de perturbaciones singulares estandar para sistemas dinamicos de dimensioén finita
se presenta en el apéndice B. En esta seccidn se ilustran las ideas basicas de los métodos de
perturbaciones singulares con énfasis en su aplicacién a sistemas dinamicos con parametros
concentrados de la forma (A.1), las cuales son invariantes en esencia para sistemas dinamicos
de dimensioén infinita. El método de reduccién de modelo que se presenta en esta seccion se
basa en la teoria de perturbaciones singulares orientada al anélisis de estabilidad y control
de sistemas dindmicos con parametros concentrados de(Kokotovic et al., 1999; Khalil, 2002).

y=f(tye), yekR" (A1)

Los métodos de perturbaciones singulares estan constituidos por una familia muy amplia
de herramientas sistematicas que permiten obtener modelos reducidos explotando la peque-
niez de un parametro del sistema denotado por £ mediante expansiones asintoticas de las
variables de estado del modelo completo original (A.1). La solucion g(t,¢) del sistema dina-
mico que conforma al modelo simplificado es por lo tanto una aproximacién de la solucién
y(t,e) del sistema o modelo completo. El error de la aproximacion para una serie asintotica
(A.2) de N términos es del orden del pardmetro pequenio € elevado a la N-ésima potencia,
denotado como O(V). Dado que € es muy pequefio, es posible lograr un error de apro-
ximacién bajo empleando expansiones asintéticas con un ntimero reducido N de términos
(Khalil, 2002).

N-1

B(te) = 3wl (A.2)

=0

Una manifestacion fundamental de la pequenez del parametro de perturbacion singular
€ es el comportamiento de multiples escalas de variacién que exhiben algunas variables del
modelo.

La teoria de perturbaciones singulares estandar estudia una clase de modelos dindmicos
que exhibe una estructura de dos escalas de tiempo determinada por un parametro pequeno
€. De acuerdo a ésta teoria es posible clasificar las variables de estado del modelo en dos
tipos: estados con variacion lenta, y variables caracterizadas por la presencia de una variaciéon
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rapida en un intervalo de tiempo inicial pequeno [tg,t.] conocida como capa limite inicial,
seguida de una evolucién lenta guiada por las variables del primer tipo para t > t.. Debido
a este papel determinante de las variables lentas se dice que ellas aportan la dindamica
dominante o esencial del sistema.

A continuacion se describe el método de reduccion de modelo basado en perturbaciones
singulares estandar para sistemas dindmicos de dimensioén finita modelados mediante EDOs
con condiciones iniciales:

1. Transformar el modelo a la forma estdndar de perturbaciones singulares:

= f(t,x,z,e), z(tg) =&(), zeR" (A.3)
ez =g(t,z,z,e), z(to) =n(e), ze€R™ (A.4)

La forma estandar (A.3)-(A.4) es una representacion del modelo que permite separar
el espacio de estados del sistema de dimensién r = n + m en dos subconjuntos: el
subespacio de dimension m de las variables rapidas z y el subespacio con dimension
n de variables lentas x. Encontrar una transformacién de coordenadas que lleve al
modelo a la forma estandar es un problema no trivial y en el que la intuicién fisica
del problema juega un papel determinante. El conocimiento de los componentes y
los procesos fisicos que componen el sistema, asi como, su importancia relativa en
su respuesta a estimulos externos facilita la identificacion de las diferentes escalas
de tiempo del modelo mediante el analisis de perturbaciones singulares de uno o
varios parametros de perturbacion. El tipo de transformacién més sencillo y més
ampliamente utilizado es el escalamiento o normalizacién de variables que representa
el modelo en términos de variables y parametros adimensionales.

2. Obtener el modelo reducido nominal. El modelo aproximado més simple se obtiene al
anular el efecto del parametro pequenio de perturbacion 6 € = 0:

,Z,0),  Z(to) = £(0) =& (A.5)
,0) (A.6)

8|

f(t,
g(t,

o 8l
Il
3l
|

El sistema dindmico resultante estd compuesto de n ecuaciones diferenciales que des-
criben el comportamiento de los estados del vector  y m restricciones algebraicas
(A.6) que determinan el valor de las variables del vector Z en la escala de tiempo lenta
del sistema ¢. Por lo tanto, la dimension del sistema se reduce de n + m estados (nt-
mero de ODEs) en el modelo original (A.3)-(A.4) a n estados en el modelo reducido
(A.5)-(A.6) debido a que el sistema de m ecuaciones diferenciales (A.4) degeneran en
un sistema de m ecuaciones algebraicas (A.6), cuya solucion z = h(t,T) es el estado
estacionario del subsistema dinamico de las variables rapidas. De esta manera, las m
condiciones iniciales de z se pierden en la escala lenta debido a que con € = 0 las varia-
bles rapidas z convergen a su estado de equilibrio Z instantaneamente (con velocidad
infinita) si éste es unico y estable. Sin embargo, en general el sistema algebraico (A.6)
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es no lineal y puede tener k > 1 soluciones reales aisladas Zj, originando una multipli-
cidad de modelos reducidos, al sustituir cada solucién Z; en el sistema de ecuaciones
diferenciales (A.5):

8l

= f(t, %, h(t,T),0), (A7)
= h(t, ) (A.8)

Y

Estos sistemas son conocidos como modelos de estado cuasiestacionario o modelos
lentos porque capturan la componente lenta dominante del modelo completo deno-
tada como (Z,z). Las variables Z estan en estado cuasiestacionario debido a que su
estado de equilibrio (A.8) depende de las variables de estado lentas Z. Por lo tanto,
la evolucion aparente (dada por el cambio del punto de equilibrio parametrizado por
T) de las variables de estado Z estd dominada por la evoluciéon de las variables lentas
Z. Resulta esencial resaltar el posible caracter local del modelo reducido (A.7)-(A.8),
dada la multiplicidad de z; soluciones que representan los k estados estacionarios de
Z parametrizados por T (Kokotovic et al., 1999). Es por ello que para determinar la
region de validez del modelo en el espacio de estados es necesario conocer la histo-
ria inicial en la capa limite de los estados rapidos z mediante un modelo apropiado
obtenido en el siguiente paso.

. Obtener el modelo de capa limite del sistema. Con el propésito de tener una visién

completa de la evoluciéon de los estados del sistema se obtiene un modelo que propor-
ciona el comportamiento de las variables rapidas z en el intervalo de tiempo inicial
desde que z = z(tp) hasta que llega a su estado cuasiestacionario zZ = h(t, ). Dicho
periodo de tiempo de variaciéon réapida de z es la capa limite inicial del sistema.

L —g(t,0,2 + 1(1,60),0), 2(0) = 0(0) ~ hlto, ) (4.9)

donde 2(t) = z(t) — h(t,7). El subsistema (A.9) describe la evolucién de la compo-
nente rapida de z denotada por £ en la escala de tiempo rapida del sistema 7 = t/e.
Cabe senalar que el modelo de la dindmica rapida del sistema estd desacoplado de
las variables de estado = debido a que éstas se encuentran congeladas en su valor
inicial en la escala de tiempo rapida. De acuerdo a este argumento, la componente
rapida de z no tiene efecto en el comportamiento dinamico a largo plazo del sistema,
al fijar las condiciones iniciales. Sin embargo, el modelo de capa limite puede jugar un
papel esencial en la comprensiéon del comportamiento dindmico no local del modelo
completo al describir la dindmica de transiciéon entre modelos reducidos diferentes co-
rrespondientes a regiones de atraccion y repulsion de estados estacionarios multiples,
asf como, caracterizar las bifurcaciones asociadas.

Validar el conjunto de modelos reducidos. Dada la posibilidad de multiplicidad de
modelos reducidos locales es necesario evaluar su region de validez. Segun la teorfa de
perturbaciones singulares estandar (Tikhonov, 1952; Vasil’eva, 1963) una condicion
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suficiente para que la solucién del modelo reducido sea una aproximacion uniforme
de primer orden (A.10)-(A.11) de la solucion del modelo completo es la estabilidad
exponencial del origen 2(t) = 0 (estado cuasiestacionario z(t) = h(¢,7)) del modelo
de capa limite uniforme en los pardmetros (¢, T).

x(t,e) =x(t) + O(e) Vt € [to,t1] (A.10)
z(t,e) =Z(t) +O(e) Vte [t t1], t,>to (A.11)

Para obtener una aproximacién uniforme de las variables rapidas en todo un intervalo de
tiempo es necesario agregar la solucién del modelo de capa limite:

2(t,e) = Z(t) + 2(t) + O(e) Vi € [to, 1] (A.12)

El hecho de que la validez se garantice para un intervalo de tiempo finito [to,t1] se
debe a que para t > t1 los estados del sistema pueden moverse hacia la region de atraccion
de un estado estacionario o ciclo limite descrito por otro modelo reducido. Para que un
modelo reducido sea vélido en el intervalo de tiempo infinito una condicién suficiente es la
estabilidad exponencial de algin equilibrio del modelo reducido (A.7) de acuerdo al teorema
de (Hoppensteadt, 1966).

Una interpretacion geométrica en términos de conjuntos o variedades invariantes lentos y
rapidos del espacio de estados del modelo completo en su forma estandar de perturbaciones
singulares puede proporcionar una mejor comprensiéon de éste comportamiento tipico para
esta clase de sistemas.

Las ideas fundamentales del método de perturbaciones singulares para sistemas dinami-
cos de dimensién finita modelados mediante ecuaciones diferenciales ordinarias con codicio-
nes iniciales se extienden de forma natural a ecuaciones diferenciales parciales y ordinarias
con condiciones de frontera. Naidu (1988) da un panorama general del método de pertur-
baciones singulares aplicado a sistemas de EDOs con condiciones de frontera y sistemas
discretos representados por ecuaciones en diferencias. En consecuencia, dado un modelo,
sea éste estatico o dindmico, y de naturaleza distribuida o en pardmetros concentrados, la
influencia del pequeno pardmetro € en sus variables se presentaria como transiciones rapidas
en regiones pequenas del dominio llamadas capas limites acompanadas de variaciones suaves
en el resto del dominio. La ubicacién de las capas limite en el dominio espacial o temporal
da lugar a diferentes tipos de perturbaciones singulares:

1. Capa limite inicial. El sistema dindmico en pardmetros concentrados exhibe una es-
tructura definida de dos o més escalas de tiempo, en la que algunas variables tienen
transiciones rapidas en una vecindad del tiempo inicial acompanadas de variaciones
lentas en un tiempo posterior, mientras que otras s6lo presentan un comportamiento
lento.
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2. Capa limite de frontera. Se suscitan en ecuaciones diferenciales con valor a la frontera,
los cuales son modelos de estado estacionario para sistemas de pardmetros distribuidos.
Las transiciones rapidas de las variables del sistema pueden presentarse en vecindades
de cualquiera de las fronteras del dominio espacial, de forma analoga a la capa limite
inicial.

3. Capa limite inicial y de frontera. Es la combinacion de las dos anteriores en sistemas
dindmicos con parametros distribuidos modelados con EDPs.

4. Capa limite interna. A diferencia de la estructura por capas del primer tipo, el efecto
de la pequena perturbacion singular se manifiesta en un intervalo de tiempo posterior
al inicial en sistemas dinamicos de parametros concentrados. Se suscita también en
sistemas dindmicos distribuidos con una estructura no bien definida de multiples esca-
las en la que los efectos de una escala estan fuertemente acoplados con las variables de
otra escala, es decir, las escalas tienen un efecto acumulativo. Esta clase de problemas
es el mas complejo y se manifiesta como un frente de onda propagado con una capa
limite libre o movil en los perfiles de las variables del sistema.

En conclusién, los métodos de perturbaciones descomponen en dos escalas de variaciéon el
comportamiento de las variables del modelo completo (A.3)-(A.4) y obtienen dos submodelos
reducidos: (i) el modelo lento de orden reducido (A.5)-(A.6), y (ii) el modelo rapido de la
capa limite (A.9). Dichos submodelos aproximan el comportamiento del modelo completo
con un error del orden de . Ademas, estos submodelos son mas simples y robustos, en el
sentido de que exhiben una menor sensibilidad a errores de modelado (incertidumbre en
parametros, relaciones constitutivas, etc.) que el modelo completo (A.3)-(A.4), el cual es
intrinsecamente mal condicionado. Por lo tanto, la resolucién numérica de los submodelos
simplificados mostrara un desempeno mucho mas eficiente que aquel exhibido por el modelo
completo, debido a una alta rigidez numérica asociada del sistema de ecuaciones diferenciales
(A.3)-(A.4).

El método de perturbaciones singulares estdndar realiza una separacién del modelo com-
pleto en dos escalas de variaciéon aprovechando la pequeniez de un parametro singular €. Sin
embargo, los sistemas reactivos en general exhiben una estructura de multiples escalas de
variaciéon debida a multiples pardmetros singulares, por lo que una extensién natural del
método de dos escalas consiste en considerar a los sistemas multiescala como varios pro-
blemas de perturbaciones singulares de un sélo parametro anidados de forma sistematica
(Kokotovic et al., 1999).

Las generalidades de la teoria de perturbaciones singulares presentada en esta seccién
permean en la mayoria de los métodos de reducciéon de modelo aplicados a sistemas dindmicos
reactivos. De esta manera, las ideas fundamentales tratadas en esta secciéon constituyen un
marco general teérico para la revision de los métodos de reduccion para reactores distribuidos
dada en la proxima seccion.
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A.2. Meétodos de reduccidon de orden de sistemas distribuidos

reactivos.

En general, los modelos dindmicos distribuidos involucran procesos fisicos y quimicos de
multiples escalas que se manifiesta en rigidez (stiffness) y el alto costo computacional en la
simulacién numérica de las ecuaciones diferenciales y en la sensibilidad ante incertidumbres
de modelado o medicién, de los controladores u observadores sintetizados a partir de estos
modelos. De esta manera surge la necesidad de emplear diversas técnicas de reduccién sis-
tematica para deducir modelos dindmicos de parametros concentrados y de bajo orden que
le confieran robustez a los controladores disenados a partir de ellos mismos (Christofides,
2001).

A.2.1. Clasificacion de los sistemas en parametros distribuidos reactivos.

En la literatura una gran cantidad de sistemas dinamicos distribuidos son modelados
empleando dos estructuras generales unidimensionales (una variable independiente espacial

z):

1. Sistema en la forma de Divergencia:

OB(u) | OM(u, 52)

5 5, =K(u,z,1t), u,EEM,KeR (A.13)
2. Ley de conservacion:
u  OB(u, v
© OB(u 5;) =S(u,z,t), u,B,SeR" (A.14)

ot 0z

donde u es un vector que contiene las variables dependientes fundamentales como con-
centraciones, temperaturas o velocidades de flujo, M, B tienen como elementos los
fluxes por transporte convectivo y/o dispersivo/difusivo de masa, energia o momento
y los vectores K, S agrupan los términos fuente de las ecuaciones de balance.

Partiendo de estas estructuras es posible distinguir dos clases de sistemas distribuidos de
acuerdo al tipo de transporte que domina:

1. Sistemas de transporte convectivo-difusivo-reactivos. Son sistemas en donde el trans-
porte por adveccion y el transporte por difusién o dispersioén coexisten con procesos
reactivos.

a) Forma de Divergencia. Esta estructura es un caso de la ecuacion A.13 cuando
M(u) = F(u) + D(u)g—z

24 +8Z<F(u)+D(u)aZ>—K(U,Z,t), w,E,F,K€R", D(u)€R"xR
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(A.15)

b) Ley de conservacion. Cuando B(u) = Q(u) + W(u)g—g la ecuacion A.14 pro-
duce esta ecuacion en la forma de ley de conservacion.

P CORR RS

5 T3 aZ>:S(u,z,t), u,Q,S €R", W(u) e R"xR

(A.16)
donde los fluxes de transporte advectivo estan contenidos en F y Q, mientras que los
coeficientes de transporte difusivo/dispersivo son elementos de D y W.

Los sistemas de ecuaciones diferenciales parciales (ecuacion A.15 y ecuacion A.16) son
cuasilineales y de segundo grado. Es posible llevar la forma de Divergencia a la forma
general de un sistema de ecuaciones diferenciales parciales de primer grado:

8}(:]91(7) Onxn 0 |:'UJ:|_’_
Oan an at

0z

A% A%

(B3 ) 2] 0[] <0

(A.17)

2. Sistemas de transporte advectivos reactivos. Son sistemas distribuidos donde el trans-
porte por dispersiéon es muy débil y prevalece el transporte convectivo.

OE(u) OF(u)
ot " o:

=K(u, z,1) (A.18)

donde u,E,F, K € R"™ y esta estructura se conoce como sistema convectivo-
reactivo en la forma de Divergencia.

ou n 0Q(u)

ot 0z

= S(u, z,t) (A.19)

donde u,Q,S € R™ y esta estructura se conoce como ley de conservacién de sis-
tema convectivo-reactivo.

Ambas estructuras (ec. A.18 y ec. A.19) pueden ser llevada a la forma general de
ecuaciones diferenciales parciales de primer orden:

C(u,z,t)@ =

A(u,z t)a 5
z

T S(u, z,t) (A.20)

donde A(u,z,t) € R™ x R™ es una matriz diagonal y C(u, z,t) € R™ x R™ es la matriz
Jacobiana (2—5) del vector de Flujos F(u) para el caso de la estructura representada
por la ecuacion (A.19) y una matriz diagonal con las velocidades de flujo para el caso
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del sistema en la forma de Divergencia (ecuacion A.18).

El sistema de ecuaciones diferenciales parciales (EDPs) de primer orden de la ec.
(A.20) es cuasilineal debido a que los coeficientes de las derivadas (C, A) dependen
de u, sin embargo, si se elimina dicha dependencia el sistema dindmico se vuelve
semilineal v la no linealidad del sistema se debe exclusivamente al término de no
homogéneo S(u, z,t).

El sistema de EDPs de primer grado cuasilineales de la ecuacion A.20 puede ser
reformulado como un sistema de ecuaciones diferenciales ordinarias (EDOs) de primer
grado empleando el Método Geomeétrico de Caracteristicas. Con base en este
método se realiza la clasificacion de los sistemas de EDPs de primer grado de acuerdo
al caracter de las raices del polinomio caracteristico Y = det(C — A\) si la matriz C
es singular 6 del polinomio caracteristico X = det(A — Cw) si la matriz A es singular
(Zauderer, 1989):

a) Hiperbolico. Si las n raices del polinomio caracteristico Y 6 X son reales,
distintas y el problema de eigenvalores generalizado asociado: (C — AX)p =0 a
Y 6 (A — Cw)q =0 a X tiene n soluciones linealmente independientes.

b) Parabélico. Silas n raices de Y 6 X son reales pero el problema de eigenvalores
generalizado asociado
tiene m < n soluciones linealmente independientes.

c¢) Eliptico. Si Y 6 X no tienen raices reales.

d) Hiperbélico débil. Si las n raices del polinomio caracteristico Y 6 X son reales,
algunas iguales y el problema de eigenvalores generalizado correspondiente tiene
n soluciones linealmente independientes.

Condicién suficiente para rango completo del problema de eigenvalor gene-
ralizado (Bai et al., 2000). Si las dos matrices asociadas al problema de eigenvalor
generalizado C y A son hermitianas (6 simétricas reales) y A 6 C es positiva definida,
entonces los eigenvalores son reales y existen n eigenvectores linealmente indepen-
dientes que forman una base del eigenespacio. Con esta condicién se garantiza que la
multiplicidad algebraica y la multiplicidad geométrica de los eigenvalores sea igual.

A continuacién, se da una revision de los métodos de reduccion principales categorizados de
acuerdo al tipo de ecuaciones diferenciales parciales a las que son aplicables.

A.2.2. Meétodos de perturbaciones singulares para sistemas hiperbélicos.

Los métodos de reduccién de modelo para sistemas distribuidos disipativos, representa-
dos por sistemas de EDPs parabélicas, se basan en la idea de que el espectro del operador
espacial de transporte se puede descomponer en un espectro lento de dimensién finita y uno
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rapido y estable con dimension infinita (Christofides y Daoutidis, 1997). Dichos métodos no
son aplicables a los sistemas hiperbélicos porque todos los eigenvalores del operador espacial
diferencial convectivo contienen la misma cantidad de energia (Countou-Carrere y Daoutidis,
2008).

Por lo tanto, una metodologia alternativa de reduccién de modelo es aplicada a siste-
mas distribuidos reactivos en los que el transporte convectivo domina sobre el transporte
dispersivo y difusivo, representados por sistemas de EDPs hiperbolicas (A.20).

El estudio reciente de (Countou-Carrere y Daoutidis, 2008) desarrolla un método en
el que combina la teoria de perturbaciones singulares estdndar y el método geométrico
de caracteristicas al modelo de un reactor tubular multicomponente de una sola fase sin

dispersion, el cual se presenta a continuacion utilizando una notacién similar a la del modelo
distribuido del gasificador (2.4):

aC; 9C; & .

o = Uoy D siRyCT), i=12..n (A.21a)
j=1

oT oT 1 & h A,

- e — —— N TAHR(C.T) — T—T, A.21b

El comportamiento de multiples escalas en el reactor de flujo piston se manifiesta tanto
en el tiempo como en el espacio, con una capa limite de fontera e inicial, proveniente de
la rapidez relativa de los procesos fisico-quimicos agrupados en el término fuente de las
ecuaciones de balance (A.21), como lo son las reacciones y los procesos de transferencia de
calor por reaccién o a través de un medio externo con temperatura uniforme T,,. Es decir,
en esta clase de reactores la separacion de escalas de variacion se da por la convivencia de
procesos rapidos con procesos lentos.

El método de reduccion de modelo de (Countou-Carrere y Daoutidis, 2008) esta consiste
en 5 pasos fundamentales:

1. Normalizacion (escalamiento) de las ecuaciones diferenciales parciales para obtener la
forma adimensional del modelo:
ou ou
— =——+4+V(u)r(u A.22
o V@) (A22)
2. Identificacion del parametro singular € y separacion de las reacciones quimicas y pro-
cesos de intercambio de calor réapidos y lentos.
ou ou 1

N N
§:—£+5WWM”+§W@”W (A.23)

3. Obtencién de las ecuaciones diferenciales ordinarias en términos del parametro carac-
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teristico del sistema original mediante el método de caracteristicas.

du 1.1
& = 2 V@ + 5vf(u)rf(u) (A.24)

4. Reduccion del sistema de ecuaciones diferenciales ordinarias basada en perturbaciones
singulares y obtencién de la ecuacién del conjunto invariante que describe el efecto de
las reacciones rapidas en el modelo reducido.

Z—z = ;Vs(u)rs(u)—{—vf(u)rR (A.25a)
0 = rp(n) (A.25b)
r = lim L@)*— % u B % i u)rs(u C
no= im0 | Ty @] | FE(vmnm)| )

5. Reformulacion del modelo reducido en el dominio espacial y temporal. Es decir, el
sistema de ecuaciones diferenciales ordinarias reducido de las superficies caracteristicas
del sistema es utilizado para deducir el sistema de ecuaciones diferenciales parciales
reducido, en el cual la rigidez debido a las reacciones rapidas del sistema es eliminada.

&= o V@ - vy FEsm) h L (vonm)]
0 = @) (A.26a)

La efectividad del método se demuestra en el estudio de (Countou-Carrere y Daou-
tidis, 2008) en el que se deduce un control robusto con baja sensibilidad a errores
de modelado a partir del modelo reducido (A.26) contrario al desempeno pobre mos-
trado por el controlador deducido a partir del modelo completo (A.21), que incluso
lleva a la inestabilidad al sistema de lazo cerrado debido a la accién de control grande
que se suscita al tratar de compensar los errores de modelado en algunos parametros,
magnificados por la alta sensibilidad del modelo completo.

A.2.3. Meétodos de discretizacion espacial de orden reducido.

Son técnicas que aproximan el comportamiento dindmico de una clase de sistemas de
dimension infinita con un sistema de dimensién finita reducida o minima basadas princi-
palmente en la teoria de perturbaciones singulares y el teorema de la variedad central. El
modelo en parametros concentrados puede ser utilizado para disenar un controlador de di-
mensién finita que sea capaz de estabilizar un sistema de dimensién infinita como se reporta
en la literatura (Balas (1982), Curtain (1985), Sakawa (1983)). Asi mismo, existen pruebas
de estabilidad para sistemas lineales y una clase de sistemas no lineales de dimensién infinita
acoplados con un controlador de dimension finita (Balas, 1991). No obstante, algunos de los
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métodos obtienen modelos dinamicos de dimensiéon relativamente alta, de tal manera que
durante la implementacion del control surgen problemas importantes como el "mal condi-
cionamiento " del sistema de ecuaciones algebraicas que hacen irresoluble en tiempo real el
calculo de las ganancias del controlador en ciertas regiones de operacion.

Esta clase de métodos de reduccion de modelo han probado ser efectivos para sintesis de
controladores de sistemas distribuidos representados mediante ecuaciones diferenciales par-
ciales disipativas, los cuales tienen la propiedad esencial de que su comportamiento asintotico
puede ser descrito por la evolucion temporal en un atractor de dimension finita baja (Chris-
tofides, 1998; Christofides y Daoutidis, 1996). El tipo de sistemas de ecuaciones diferenciales
parciales cominmente encontradas en la literatura tienen la siguiente representacién de es-
tados:

du

— =G(u A27
=Gl (a.27)
donde u es un elemento del espacio de Hilbert y G(u) es un operador no lineal suave.

Una subclase de este tipo de sistemas distribuidos analizada ampliamente en la litera-
tura son los sistemas dinamicos donde el transporte convectivo, el transporte difusivo y las
reacciones quimicas y fisicas coexisten en una estructura generalizada obtenida a partir de
las ecuaciones (A.15) y (A.16):

ou 0%u ou

— =D(u,z,t)=— — C(u, 2,t) — + R(u, z,t A28

o = D(u,%1) 5 — Clu,2,8)5" + R(u, 2,1 (4.28)
El sistema de ecuaciones diferenciales parciales de segundo grado representado en la ec.
(A.28) es cuasilineal porque los coeficientes de las derivadas espaciales (D, F) dependen
de wu. Si dichos coeficientes no dependen de u el sistema es semilineal debido a que la no
linealidad del sistema proviene tnicamente del término fuente R(u, z,t).

El lado derecho de la ecuacion (A.27) es reemplazado por una aproximacion local alre-
dedor de un estado estacionario provista por una serie de Taylor truncada:

donde A = 8Ga(5c) es la linealizacion del operador G en el estado de equilibrio u., g es un
operador no lineal suave y v = u — u.. El punto clave para la reducciéon de estados esta
en la estructura y distribucién del espectro del operador lineal A, en el cual los modos
o eigenvalores criticos (los inestables y los mas cercanos al eje imaginario, incluidos los
ubicados exactamente en el eje imaginario) se encuentran separados de los modos estables
mas rapidos por un espacio considerable en el plano complejo. En consecuencia, los cambios
en la propiedad de estabilidad estan determinados iinicamente por un nimero finito de modos
“activos” o criticos. A fin de determinar qué modos pueden ser considerados criticos para el
modelo original, es necesario resolver problema de los eigenvalores para el operador lineal A y
determinar si el nimero de modos criticos es finito. La interpretacién geométrica en el espacio
de estados recae en la division de la evolucidén temporal en dos partes: primero, el rapido
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avance hacia una variedad (region) de atraccion de dimension finita debido a la negatividad
de las partes reales de los modos estables del operador A y segundo, el comportamiento
dindmico a largo plazo que evoluciona dentro de la regién de atraccion.

Todos los métodos propuestos realizan una proyecciéon del espacio de estados sobre un
espacio funcional lineal infinito donde las funciones base dependen explicitamente de la va-
riable espacial y los coeficientes son las amplitudes que dependen exclusivamente del tiempo.

v(t,z) = ve(t,z) + vs(t, z) = i:vi(t)gpl-(z) + Z vi(t)pi(z) (A.30)
=1 i=nc+1

Posteriormente, empleando argumentos de perturbaciones singulares (teorema de Tikhonov)
o del teorema de la variedad central se deduce un modelo dindmico de dimension finita que
describe la evolucién temporal de las amplitudes de las funciones base criticas y por lo tanto
la evolucién de las dinamicas dominantes del sistema original:

% =f(V);V = [v1, vg, ..., v, ] € R™ (A.31)

Est4 metodologia implica tres puntos de decisién que dan lugar a la diversidad de mé-
todos encontrados en la literatura:

1. Elegir el tipo de funciones base que mejor describan los perfiles espaciales del modelo
original:
= Polinomios de Lagrange.
= Polinomios de Legendre.
= Polinomios de Chebychev.
= Funciones Trigonométricas.
» Splines (polinomios a trozos).

s Wavelets.

2. Determinar el nimero de funciones minimo necesario para reproducir la dindmica
esencial del sistema original.

3. Seleccionar el método para construir el sistema reducido. Existen diversas formulacio-
nes basadas en métodos de discretizacion espacial reportadas en la literatura:

= Métodos de los residuos ponderados: Galerkin, Rayleigh-Ritz y Elemento Finito.
» Diferencias Finitas: Métodos de multiples mallas espaciales (Multigrid methods).

s Volumen Finito.

Tres teorias matematicas son la base de este conjunto de métodos y de acuerdo a ellas se
clasifican:
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1. Reduccion de modelo basado en la Teoria de la Variedad Central.

Mediante una transformacién lineal se descompone el espacio funcional de la ecuacién
(A.29) en el espacio de los modos estables y el de los modos criticos: E = E; & E..

Ve = Acve+ gc(vc + Vs)
Ve = Agvs+gs(ve+vy) (A.32)

donde g. = T.g v gs = Tsg se obuvieron a partir de la transformaciéon de estados:

[VC] =Tv con T particionada: T = [;C} siendo Ty = I — T..
S

Vs

A
Las matrices A¢ y Ag son particiones de la matriz A transformada: [ Ac] =TAT .
S

Dado el sistema (A.32) se supone la existencia de una variedad invariante suave lla-
mada variedad central definida: vy = h(v.) que cumple que h(0) = h’/(0) = 0 y en
la cual el comportamiento asintético del sistema original esta descrito por el sistema
reducido:

Ve = Acve + ge(ve + h(ve)) (A.33)

Asi mismo, el Teorema de la Variedad Central (Steindl y Troger, 2001), (Guckenhei-
mer y Holmes, 1983) garantiza que el estado de equilibrio del sistema de la ec. (A.33)
tiene exactamente las mismas propiedades locales de estabilidad que el estado de equi-
librio del sistema original expresado en la ec. (A.29).

Reduccion de modelo basado en la Teoria de la Variedad Inercial.

El tratamiento algebraico del sistema linealizado original de la ec. (A.29) es analogo
al realizado por los métodos basados en el teorema de la variedad central: se lleva
al sistema a la forma estandar de la ec. (A.32) mediante una transformacion lineal
de estados y se realiza una reduccion del modelo seleccionando un niimero de modos
criticos, sin embargo, la teoria de la variedad inercial, no requiere que existan eigen-
valores del operador lineal A en el eje imaginario del plano complejo, debido a que
es una generalizaciéon del teorema de la variedad central para sistemas de dimensién
infinita (Guckenheimer y Holmes, 1983). Por lo tanto, se supone la existencia de un
conjunto invariante suave, global y exponencialmente atractiva, de dimensién finita a
la que converge el comportamiento a largo plazo del modelo original. El uso de los
modelos reducidos obtenidos para la sintesis de controladores es extendido como se
evidencia en la revision realizada por Shvartsman y Kevrekidis (1998).

Reduccion de modelo basado en la Teoria de Perturbaciones Singulares.
El sistema original (ecuacion linealizada A.29 o ecuacion no lineal A.27) es llevado a
la forma estandar general de perturbaciones singulares mediante una transformaciéon
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de variables:

dv
dTl = b(v, V) (A.34)
dv,
e = k(vy,v;) (A.35)

donde v, es el vector de estados cuya dinamica es rapida y v; es el vector de estados
de dinamica lenta. El pardmetro de perturbaciéon € es muy pequeno, lo cual tiene como
consecuencia que el comportamiento asintético del sistema original pueda ser descrito
por un modelo reducido de la evolucién temporal de los estados lentos en una variedad
invariante f tal que: v, = f(vy).

dvy

— = b(vi.f(v1) (A.36)

En el libro de Kokotovic et al. (1999) se recuperan varias estrategias de control basadas
en la teoria de perturbaciones singulares para sistemas de dimensién finita. Resulta
imprescindible destacar el diseno de un controlador robusto compuesto para un siste-
ma de dimensién finita en el que se calculen de manera separada las ganancias para
la dindmica rapida por una parte y para la dindmica lenta por otra. En (Christofides
y Daoutidis, 1996) y (Christofides y Daoutidis, 1997) se extiende el trabajo de Koko-
tovic et al. (1999) para sistemas de dimension infinita con el objetivo de disefiar un
controlador basado en observador no lineal utilizando el modelo reducido mediante
perturbaciones singulares y mostrar su desempeno.
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Apéndice B
Teoria de perturbaciones.

El enfoque de la teoria de perturbaciones consiste en obtener una versién simplificada
o reducida de un modelo mateméatico complejo, aprovechando el caracter pequenio de un
parametro del sistema. Un anélisis dimensional previo en el que se comparan las cantidades
y los términos de las ecuaciones (efectos de los diferentes procesos fisico-quimicos en los
balances de masa, energia y momentum) permite la identificacion del pardmetro pequeno
que es considerado como una perturbacién del sistema. Las técnicas de perturbaciones no sélo
proveen un modelo méas simple y tratable llamado modelo nominal, al despreciar el efecto
de la perturbacion, sino que analizan y evaltan la validez de los mismos en relacién con
el modelo original mediante estimaciones del error en las aproximaciones. Adicionalmente,
dichos métodos proporcionan una serie de correcciones sucesivas al modelo nominal, en el que
se incluye la influencia del parametro de perturbacion, obteniendo nuevos modelos reducidos
con un error de aproximacién menor en varios érdenes de magnitud .

El analisis asint6tico forma los fundamentos de la teoria de perturbaciones y por lo
tanto de los esquemas de reducciéon de modelo aqui tratados. Es por ello que resulta tutil
para nuestro propdsito presentar un resumen general de los conceptos y teoremas bésicos
de dichos métodos de analisis para sistemas dindmicos de dimension finita (problemas de
condicion inicial), en vista de que las ideas fundamentales expuestas se extienden de manera
natural a sistemas de ecuaciones diferenciales ordinarias con valor a la frontera y sistemas
de parametros distribuidos modelados con ecuaciones diferenciales parciales (Naidu, 1988;
Kevorkian y Cole, 1996).

El punto de partida del analisis asintotico y la teoria de perturbaciones es la represen-
tacidon en espacio de estados del modelo:

flt,x,e) (B.1)
o(e) (B.2)

z(to)

donde € es un parametro del modelo cuyo valor es significativamente pequetio y es consi-
derado un pardmetro de perturbaciéon cuyo efecto en el comportamiento del sistema dinamico
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es el principal interés de los métodos de perturbaciones. La solucién del sistema de EDOs
de valor inicial (B.1) se denota como z(t,¢).

El modelo original (B.1) es llamado sistema perturbado por el parametro pequeno ¢ y el
modelo que surge de anular el efecto de € se conoce como modelo nominal o no perturbado:

Zo = f(t,z,0) (B.3)
wo(to) = o(0) (B.4)

El enfoque de perturbaciones consiste en estudiar la influencia de la perturbacion € de
forma indirecta, partiendo del modelo nominal (B.3) y evaluar si existen cambios cualitativos
importantes en sus propiedades estructurales al incluir el efecto de € en el modelo perturbado
mediante aproximaciones sucesivas basadas en series asintoticas (Murdock, 1999).

Especificamente, el objetivo de todo método asintdtico es deducir una solucién apro-
ximada Z(t,€), tal que alguna norma del error de la aproximacion sea del orden de una
potencia de € y el modelo correspondiente a la solucion aproximada Z(t,e) sea méas simple
que el original.

A continuacion se enumeran algunas definiciones que ayudan a entender y evaluar la
efectividad del método de aproximacion asintotico (Holmes, 2013):

» Notacion de Orden 1. Se dice que una funcién f(e) es del orden de o de menor orden
que g(e) y es escrito como d(e) = O(g(e)) cuando

d
ld(e)|| < kllgle)]|, V]e|<c alternativamente lim ld(e)l =k
=0 [|g(e)]]

e Notacion de Orden 2. Se dice que una funciéon d(e) es de menor orden de ¢(e)
estrictamente y es escrito como d(g) = o(q(€)) cuando

o 1)
= (e

~—

e Definicion 1: Secuencia asintotica. Una secuencia de funciones del parametro de
perturbacion {¢n ()} paran = 0,1,2, .... es llamada asintotica si conforme € — 0
se cumple que:

Ont1(e) =0(on(e)), Vn

e Definicion 2: Serie asintotica. Una expansion de la funcion d(e) en términos de
la secuencia asintotica de funciones {¢,(¢)} es asintotica si conforme ¢ — 0 se
cumple que:

N
d(e) = Y andu(e) + 0 (dn(e)), VN
n=0
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En el contexto de la teoria de perturbaciones, el anélisis asintético explota la pequenez
del parametro de perturbacion ¢ mediante la expansion de la solucion exacta x(t,¢)
en series asintoticas de funciones de dicho parametro.

La expansion de x(t,¢) en serie de potencias de Taylor alrededor de € = 0 :

B 0"x(t,¢€)

e | (B.5)

x(tye) = Z o) + eV R, (te);  xn(t)

es una serie asintotica usada extensamente en los métodos de perturbacion debido a
que ha probado ser particularmente efectiva bajo las siguientes condiciones:

e El modelo nominal (B.3) es mucho méas simple que el perturbado (B.1).

e El parametro de perturbacion € es lo suficientemente pequeiio para poder deducir

una aproximacion de pocos términos (bajo orden).

Si se trunca la serie de Taylor a partir del N-ésimo término entonces se obtiene la
solucién aproximada del modelo completo:

B(t,e) = ) wn(t)e” (B.6)

Adicionalmente, se plantea una serie andloga para las condiciones iniciales bajo las
mismas consideraciones:

= oo (e)
o(e) = Zgnan—l—sNRg(s); Op = -
n=0 Oe e=0

(B.7)

Es necesario ahora determinar las funciones xo(t), z1(t), ..., zx—1(t), componentes de
la solucién aproximada para lo cual se construye el conjunto de modelos simplificados
correspondiente mediante el siguiente procedimiento (Khalil, 2002):

1. Sustitucion de la ecuacion (B.5) en el modelo original (B.1):

N-1
Z i (e + eV R, (t,e) = f(t, x(t, .€),e) = k(t,€) (B.8)
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2. Obtencion de la serie asintotica de Taylor del campo vetorial f(t,x,¢):

N-1
k(t,e) =Y kn(t)e" + eV Ry (te);  kn(t)

n=0

b |, (B.9)

3. Igualacion de los coeficientes con potencias iguales de ambos lados de la ecuacion:

N-1 N-1
D dn(t)e” + N Ry (te) = > kn(t)e" + N Ry (te) (B.10)
n=0 n=0

Por lo tanto, el modelo completo del sistema (B.1) se aproxima mediante un conjunto
de N modelos més simples

1.
.%0 = ko(t) = f(t,l’o,()) (B.ll)
, oft, @, ¢)

=ki(t) = ——12" B.12
&y = ka(t) e |, (B.12)

. ON=Lf(t, @, e
In_1 = kn-1(t) = 8ff\(7—1) (B.13)

€ e=0

con las condiciones iniciales siguientes:

zo(to) = o9 = 0(0), (B.14)
Oo(e)
=01 = B.1
r1(to) = 01 e |y (B.15)
(B.16)
ON=lo(e
xN_l(t()) = O0ON—-1— aN—(l) (B.17)
€ e=0

Cabe senalar que para el caso de la aproximacion asintotica mas simple (N = 1) el
modelo aproximado corresponde al sistema nominal de la ecuacion (B.3).

Desarrollando las derivadas de f con respecto a € se revela una estructura triangular
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generalizada:
i?o = f(t,{L'(),O), l‘o(to) = O’(O), (B.18)
&1 = At)z1 + g1(t, zo(t)), 1(to) = o1, (B.19)
jZQ = A(t)xg + gg(t, xo(t), Il (t)), xg(t()) = 09, (B.20)

jZN,1 = A(t)xN,1 + ngl(t,xo(t),xl(t), ceey J,‘N,Q(t)), fol(tQ) = O0ON-1,

(B.21)
donde A(t) es el jacobiano (g—i) evaluado en x = zo(t) y € = 0 y el término no lineal
gk (t,xo(t), z1(t),...,xk—1(t)) es una funcion polinomial en xo(t), z1(t), ..., zx—1(t) con
coeficientes que dependen continuamente de t y z(t). A partir de esta estructura, se
concluye que propiedades fundamentales como la unicidad y estabilidad de las solu-
ciones z1(t),x2(t),...,xn—1(t) y por lo tanto de la aproximacion estan determinadas
por el modelo nominal.

De acuerdo a éste hecho, la teoria de perturbaciones (Khalil, 2002; Hoppensteadst,
1971) establece bajo qué condiciones la aproximacion Z(t,e) es valida, es decir, el
error de la aproximacion esté acotado por una funcion del pardmetro e.

e Validez en un intervalo finito. Si el sistema dindmico completo (B.1) tiene una
solucion tnica x(t,¢), definida en un intervalo del dominio temporal ¢ = [to, 1],
entonces el error de la aproximacion asintotica (B.6) es O (EN ) uniforme en

un intervalo finito ¢ = [to,t1] si el modelo nominal (B.3) tiene solucién tnica

definida en x((t) € D para todo el intervalo t = [tg, 1] y se cumplen un conjunto

de condiciones de suavidad de las funciones involucradas:

of 02 Nf af 092 N :
1. f, a—i,a—é,....,ﬁ,a—g,a—ag,...., 851\{ son continuas en (t,x,e) para (t,x,e) €
[to, t1] X D X [—¢0, £0]
2 N .
2. o, ‘g—‘;, g?g, s gg—ﬁ son continuas en € para € € [—¢&q, £¢]

e Validez en todo el dominio del tiempo. El modelo original (B.1) tiene una solucion
tnica z(t,¢), uniformemente acotada en [tp,00), y el error de la aproximacion
asintotica (B.6) es O (5N ) uniforme V¢ > tg si el origen es un punto de equilibrio
exponencialmente estable del modelo nominal (B.3) y se cumplen el conjunto de
condiciones de suavidad:

of 02 Nf of 02 oN .
1. f, a—i,a—xéc,....,ﬁ,a—g,a—g,....,ﬁ son continuas y acotadas en (t,x,e) para
(t,z,¢e) € [to,t1] X Do x [—€0,€0] para todo conjunto compacto Dy C D.
2 N .
2. o, %‘5’, g?g, vy ge—]\‘,’ son continuas en € para € € [—¢q, £¢]

3. Si N =1 el jacobiano del sistema es Lipschitz en (x,¢), uniforme en t.



151

Es importante resaltar el caricter conservativo de los resultados anteriores debido a
que las condiciones son sélo suficientes y no necesarias para que el error de la aproxi-
macién esté acotado de forma uniforme tanto en el intervalo finito como en el intervalo
infinito del dominio del tiempo. Es decir, se garantiza que la aproximacién asintética
(B.6) es valida en un cierto intervalo de tiempo si se cumplen éstas condiciones, sin
embargo, puede ocurrir que la aproximacién sea valida aunque no se cumplan una o
todas las condiciones.

Por otra parte, existen modelos para los cuales el acotamiento del error de sus apro-
ximaciones asintoticas no es uniforme en todo el dominio (intervalo finito o infinito)
y crece en sOlo algin subconjunto del mismo. Esta clase de sistemas son conocidos
como modelos de perturbaciones irregulares 6 singulares ya que el comportamiento
del modelo completo cuando € = 0 es cualitativamente distinto a cuando 0 < € < &g.
En consecuencia, un conjunto de conceptos y métodos de perturbaciones han sido
desarrollados a fin de extender el anélisis asintético de las perturbaciones regulares a
problemas de perturbaciones singulares.

La siguiente seccion se dedica a los fundamentos de los métodos de perturbaciones
singulares debido a que éstos constituyen la base de gran parte de los esquemas de
reduccion y simplificacion de modelo aplicados en ingenieria de procesos.

B.1. Perturbaciones singulares.

El origen de la teoria de perturbaciones singulares se debe al trabajo revolucionario
de Anders Lindstedt, Henri Poincare y Ludwig Prandtl. Lindstedt desarroll6 un mé-
todo para obtener una aproximacion asintética uniforme de las soluciones periodicas
de ecuaciones diferenciales que describen la mecédmica de los cuerpos celestes y donde
los métodos de perturbaciones regulares habian fallado. Motivado por el estudio de
(Lindstedt, 1882) sobre aproximaciones uniformes de soluciones periddicas de ecua-
ciones diferenciales que describen la mecénica celeste, (Poincaré, 1892) introdujo la
definicion de series asintoticas (series divergentes en el sentido clasico) y descubrio
que para obtener una aproximacién uniforme mediante el método de perturbaciones
es necesario obtener series asintoticas en al menos dos diferentes escalas de tiempo.
Las aportaciones del analisis asintético no sélo fueron fundamentales para entender la
sensibilidad de los sistemas dindmicos a ciertos parametros sino también a pequenos
cambios en las condiciones iniciales, propiciando el nacimiento de la teoria del caos.
(Prandtl, 1905) propuso el concepto de capa limite para explicar las paradojas del
flujo viscoso de un fluido a través de un sélido con un numero de Reynolds alto. En
su trabajo Prandtl, divide el espacio (dominio de las EDPs) donde se desarrolla el
movimiento del fluido en dos partes: (i) una capa delgada de transicion adyacente a la
superficie del solido donde la friccion domina, y (ii) el espacio fuera de la capa donde
el flujo es libre de viscosidad. La interaccién de la capa limite con el espacio libre
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determinan el comportamiento del sistema y son descritas por ecuaciones cosiderable-
mente mas simples computacional y analiticamente que el modelo original (modelo
de Navier-Stokes). Las contribuciones del método de capa limite son invaluables en el
campo de la dindmica de fluidos y en particular, en la aerodinémica.

La dependencia discontinua del modelo perturbado o completo en el pardmetro de
perturbaciéon pequeno €, en particular, cuando éste se anula es analizado mediante
métodos de perturbaciones singulares. Los fuertes cambios del modelo en relacién al
pardmetro singular pequenio se deben a las interacciones de las variables del modelo en
escalas de tiempo y espacio (en el caso de EDPs) muy diferentes, es decir, poseen una
estructura de multiples escalas subyacente. Es por ello que para evitar la divergencia de
la aproximacion asintotica se analiza la respuesta del sistema en las diferentes escalas
de variacion de forma separada. El método de las variables elongadas de Poicaré-
Lindstedt constituye el primer método de multiples escalas en el que dos escalas de
tiempo son aproximadas mediante dos series asintoticas diferentes (Dejager y Furu,
1996).

En consecuencia, todos los métodos de perturbaciones singulares pueden ubicarse en
el contexto del ané&lisis de miltiples escalas basado en series asintéticas, pues éste
constituye una teoria y marco general de modelado que permite discernir las variables
(o fenémenos) del modelo completo que tienen un papel dominante en el comporta-
miento dindmico local y global del sistema y por lo tanto obtener un modelo reducido
que herede propiedades estructurales del completo.

A continuacion se proporcionan los conceptos y herramientas que comprenden un ané-
lisis y reducciéon de modelo basado en la forma estdndar de perturbaciones singulares
siguiendo el tratamiento introductorio provisto en (Khalil, 2002). Este método es apli-
cable de forma relativamente sencilla a sistemas que tienen capa limite inicial y de
frontera que exhiben una estructura relativamente definida de multiples escalas.

El punto de partida del analisis estandar de perturbaciones singulares consiste en
llevar al sistema dindmico a la forma o modelo estdndar en el que las derivadas de
algunos estados estan multiplicadas por el pardmetro pequeiio € de perturbacion:

T = f(t,z,z,¢), xz(to) =&(), zeR" B.22)
ez =g(t,z,z¢), =z(to) =nle), zeR™ (B.23)

—

El cambio cualitativo significativo de este modelo surge en el modelo nominal sin
perturbaciéon: € = 0 ya que la dimensién del sistema se reduce de n + m estados
(namero de ODEs) a n debido a que el conjunto de ecuaciones diferenciales definidas
en (B.23) degeneran en un conjunto de ecuaciones algebraicas como sigue:
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&= f(tzz20), (o) =2E0)==% (B.24)
0=g(t,z,2,0) (B.25)

Se dice que el modelo completo (B.22)-(B.23) se encuentra en la forma estandar de-
finida si el sistema de ecuaciones algebraicas (B.25) tiene k& > 1 soluciones reales
aisladas:

Zi = hi(t, ZL‘), 1= 1, 2, ..... 5 k (B.26)

Por lo tanto, a cada solucién algebraica z; le corresponde un modelo de orden reducido
tras sustituir dicha raiz en el subsistema (B.24) de la siguiente forma:

i‘i = f(t,CCZ', hi(t,l‘i),()), 1= 1, 2, ..... y k (B27)

Este sistema es conocido como modelo de estado cuasiestacionario o modelo lento ya
que captura las variaciones lentas dominantes del sistema agrupadas y manifestadas
en z, a diferencia de los estados z cuya velocidad g/e puede ser muy grande cuando
¢ es pequeno haciendo que éstos convergan rapidamente a una solucion de (B.25), el
cual es un equilibrio asintoticamente estable de (B.23).

La solucion de la ecuacion (B.27) denotada por Z(t) es una aproximacion valida uni-
formemente en un intervalo del dominio:

2(t ) —T(t) = O(e), Vit € [to, t1]

Mientras que la solucion algebraica de la ecuacion (B.26) denotada por Z(t) es una
aproximacion valida uniformemente en un intervalo del dominio que no incluye al
tiempo inicial #g:

z(t,e) —Z(t) = O(e), Vte [te, 1]
donde t. > tog debido a que z(tg,e) — Z(to) # O(e) al contrario de lo que ocurre para

las variables lentas x.

En consecuencia, las variables z tienen un periédo de variacion réapido [tg, t.] llamado
capa limite o capa inicial en el cual la variable z se acerca asintéticamente a z. Con
el objetivo de obtener un estimado uniforme de la desviacién z — Z que ocurre en
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el intervalo de tiempo corto [to,t.] de la capa limite se reescribe el modelo comple-
to (B.22)-(B.23) en términos de dicha desviacion denotada como Z(t) y se escala la
variable independiente t:

W cfltr it b)), (o) =€) (B.28)
dz oh oh
T =glt, @2+ bt 2),6) — e — e f(t @, 5+ h(t,), )

2(to) = n(e) — h(to,&(e)) (B.29)
R t—to dr 1
Z(t) :Z(t,E) - h(t7$)7 T = c ; E = E (B30)

donde 7 se reconoce como la variable del tiempo alargada debido a que conforme
€ — 0 enténces 7 — oo para tiempo finito ¢.

Tal representacion confirma el papel de x, t y a su vez Z = h(t,z) como variables
lentas en la escala de tiempo 7 de acuerdo a las siguientes expresiones:

t=tyo+er, x=u(to+ere)

El modelo nominal (¢ = 0) en la escala de tiempo rapida del sistema 7 se conoce
como modelo de capa limite del sistema perturbado singularmente y esta dado por la
siguiente expresion:

Z*i =0, (o) = & (B.31)
% :g(tv x,Z+ h(t’ x)a 0)7 2<O) = 77(0) - h(t0> fO) (B.32)

Dicho modelo evidencia que las variables x y t estan fijas en sus valores iniciales o
de frontera: t =ty y * = z(ty), y por lo tanto este modelo describe tnicamente el
comportamiento de la componente rapida de z, la cual que permite garantizar una
aproximacién uniforme de z, es decir,

At ) = 5(8) +2(t) + O(e), Vi € [to, 1]

La teoria de perturbaciones singulares (Khalil, 2002; Hoppensteadt, 1966) proporciona
condiciones suficientes para que la aproximaciéon dada por el modelo reducido y el
modelo de capa limite sea uniformemente valida, es decir,
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x(t,e) —T(t) = O(e) (B.33)
z(t,e) — 2(t) — h(t,T) = O(e) (B.34)

e Validez en un intervalo finito (Teorema de Tikhonov). El modelo dindmico com-
pleto (B.22)-(B.23) tiene una solucion unica x(t,¢), z(t,¢) definida en un inter-
valo del dominio temporal ¢t = [to,?1] y el error de la aproximacion asintética
(B.33)-(B.34) es uniforme en el intervalo finito ¢ = [tg, 1] si se cumple el conjunto
de condiciones siguiente para todo:

[t,x,2 — h(t,z),e] €]0,t1] x Dy x D, x [0,e0], D, CR" D, CR™

of of dg dg Of g O :
1. f,g,9, 91 99 89 01 99 99 son continuas.

dg(t, 0) ,. . . . .
2. h(t,z), % tienen primeras derivadas parciales continuas con respecto a
sus argumentos.

3. El modelo reducido (B.27) tiene soluciéon tnica definida Z(t) € S C D, para
t = [to,t1] -

4. El origen (2 = 0) es un punto de equilibrio exponencialmente estable del modelo
de capa limite uniforme en los parametros (¢,x), y 2(tp) € 2, C R,. R, es la
region de atraccion del punto de equilibrio.

e Validez en todo el dominio del tiempo. El modelo original (B.22)-(B.23) tiene
una solucion unica x (¢, €), z(t, €) definida en [tg, 00), y el error de la aproximacion
asintotica es uniforme (B.33)-(B.34) Vt > tg si el origen es un punto de equilibrio
exponencialmente estable del modelo nominal (B.3) si se cumple el conjunto de
condiciones siguiente para todo:

[t,x,2 — h(t,z),e] €]0,00) X Dy X D, x [0,e0], D, CR", D, CR™

of Of 0g 0g Of 0Og O .
1. f,q, 8%’ 8—];, 5, 52, a—g, 32, %7 son continuas y acotadas.

99(t,2,2,0) .- . : .
2. h(t,x), %Z’) tienen primeras derivadas parciales acotadas con respecto a sus
argumentos.

3. w es Lipschitz en x y uniforme en t.

4. El modelo reducido (B.27) tiene un punto de equilibrio exponencialmente estable
cuya regiéon de atracciéon es un subconjunto compacto de D,.

5. El origen (2 = 0) es un punto de equilibrio exponencialmente estable del modelo
de capa limite (B.31)-(B.32) uniforme en los parametros (¢,x), y 2(to) € Q. C
R.. R, es la region de atraccion del punto de equilibrio.
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Apéndice C

Modelo dinamico de un RCTA
multicomponente de dos fases.

5,1M

QS m

b,

g m
g,in

g,in

Figura C.1: RCTA multicomponente de dos fases termodinamicas.

En este apéndice se presenta la deduccion del modelo dindamico de un reactor continuo de

tanque agitado (RCTA) multicomponente y de dos fases (solido y gas), dado por el conjunto

de ecuaciones (C.1).



VCS = QS,inCs,in - qSCS + gs(c7 T)V

. CsinC? .
Vs = (W) (QS,inTs,in - qg,'st) +

ch = qg,inCg,in — 4sCy + G4(C, T)V

Q*(C,T)V
CsCs

QY (C, T)V

) CyinC?.
VTg = (ngL> (Qg,inTg,in - Qg,inTg) + Cngﬁ’

CyCh

con las condiciones iniciales:

t/ =0: CS(O) = Csic, TS(O) = Tsica Cg(O) = Cgic, Tg(O) = Tgic

las ecuaciones de balance molar total de ambas fases:

Cs = QS,inCs,in - qSCS + Ng%s(c7 T)V

Cg = QQ,ian,in - QQCg + Ns—>g(ca T)V

siguientes expresiones:

G.(C,T)=SIR(C,T), 7m=s,9
NRg
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(C.1a)

(C.1b)
(C.1c)

(C.1d)

(C.1e)

(C.1f)
(C.1g)

y los términos de generacién o fuente de las ecuaciones de conservacion estan dados por las

(C.1h)

QUC.T) = — 3 AHR(C.T) + Auyheg(T)[Tx — Ty] — Auhyu(T)[T, — T

=1

NRs

(C.10)

Q*(C,T) =— Z AH;R;(C,T) = Asghsg(T)[Ts — Tg] = Avhsw(T)[Ts — T

j=1

6(1 — ay) 4

»Asg = dp ’ Av = DiR

ng m
Neog(C,T) =g ¥ Y s?.R;(C,T)

i=1 j=1

Ngss(CT) =, > > s5,R;(C,T)
i=1 j=1

(C.1))

(C.1K)

(C.11)

(C.1m)

donde V' es el volumen del tanque, gsin (0 gg,in) es el flujo entrante de la fase solida (o
gaseosa), ¢s (0 qq) es el flujo efluente o de salida de la fase solida (o gaseosa), Cs (o Cy)
es el vector que contiene las ng (o ng) concentraciones molares aparentes Cf (o C7) de
los ng (0 ng) componentes de la fase solida (o gaseosa), Ts (o Ty) es la temperatura de la
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superficie de la particula solida (o de la fase gaseosa que rodea a las particulas solidas), Cy
es la concentracion molar del solido (o gas) aparente con respecto al volumen del tanque,
R es el vector de las m velocidades de reaccion R;, AH; es el cambio de entalpia (o calor
de reaccion) a la temperatura actual de la fase producido por la j-ésima reacciéon quimica,
¥ hsg (0 hrw) es el coeficiente de transferencia de calor entre fases (o entre la pared interna
del tanque y la fase ).

El resto de las variables estdn definidas de acuerdo a la nomenclatura de la tabla 2.4 y
a la notacion establecida en el modelo distribuido del gasificador tubular (2.4) en la seccion
2.5.

La ecuaciéon de balance molar total (C.1g) del gas es utilizada para obtener el flujo
efluente de la fase gas del RCTA mediante el siguiente procedimiento:

1. Se emplea la ley de gas ideal para relacionar la concentraciéon molar del gas con la
temperatura del gas:
Ng by

PV, =n,RT,; C,= 49— _9. ¢ . _"gin_ Zgin
9¥9 =NgTtlgs Mo =y T Rp Y =y T R

2. Derivando esta expresion respecto al tiempo se obtiene una relaciéon entre la dindmica
o la variacién temporal de la concentracién total con la dindmica de la temperatura:

dCy _ _Cydly
ar T, dt’

3. Finalmente se sustituye esta expresion en el balance de moles totales del gas (C.1g)
obteniendo una expresion para el flujo volumétrico de salida del gas en términos de la
dindmica de la temperatura del gas dada por la expresion (C.1d):

oo (ComY, NV VI,
9= \¢g )" e, T, ar

Los balances molares de las especies quimicas y de calor que constituyen el modelo dinamico
del RCTA multicomponente de dos fases (C.1) son derivadas a partir de las ecuaciones de
conservacion de masa y energia planteadas en cada fase para el RCTA multicomponente de
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acuerdo al conjunto de ecuaciones (C.2).

d(asVpsY? .

(Sdt/SZ) = ps,in‘]s,iny;‘i‘n - PstY;S + Wzsgf‘/, 1=1,...,ng (C2a)
d (aszSES) A A .

—aw Ps,inGs,inEsin — psqsBs + QaV — WV (C.2b)
d(ayVp,Y? _

W = Pg,in4g, mY; in ngng -+ nggV 1=1,..., Ng (C.2C)
d (anggE’g> . R _
— i = PaindginEoin = pgagEy + QgV = WyV (C.2d)

con las ecuaciones de continuidad o de balance total de masa de ambas fases:

d(ogVp .
(fit/g) = Pgindg,in — Pglg + Ms—gV 5 Vg =gV (C.2¢)
d(asVps .
(adt,p) = Ps,inGs,in — Psqs — M5—>gV ) ‘/s = CMSV (C2f)

y los términos fuente de dichas ecuaciones estan definidas por las expresiones:

GI(C,T) =) sTRy(C,T), i=1,..nf, w=s.4 (C.2g)
=1
’ NRg
QY(C,T) ==Y AHJR;(C,T) + Agyhy(T)[Ty — Ty] = Avhgu(T)[Ty — To]
7j=1
(C.2h)
NRs
Q5(C,T) == > AHIR;(C,T) = Asghag(T)[Ts — Tg] — Avhws(T)[Ts — T,,] (C.2i)
j=1

AHY = AH;(Ty) = ZSZ]AHf(TO) =8¢
=1

Ng m
Moy =0y WD s? R;(C,T) (C.2j)
i=1 j=1

donde a; (0 ) es la fraccion del volumen V' del tanque ocupada por el solido (o por el gas,
tambien llamada porosidad del lecho), ps (0 pg) es la densidad absoluta de la fase solida (o
gaseosa), Y;* (0 YY) es la fraccion de la masa total de la fase solida (o gaseosa) que pertenece
a la especie i-ésima del solido (o gas), E, (o E 4) es la energfa por unidad de masa o energia
especifica de la fase solida (o gaseosa), Wy (o W, 4) es el término que representa el trabajo
realizado por o sobre el sistema hacia o desde el exterior, W (o W) es el peso molecular de
la componente i-ésima de la fase solida (o gaseosa), AH zf (Tp) es el cambio de entalpia por
la formacién de la especie o componente i-ésima a temperatura y presion estdndar, mientras
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que AHJQ es el cambio de entalpia debido a la j-ésima reacciéon en condiciones estandar de
temperatura y presion.

La deduccion del conjunto de ecuaciones (C.1) a partir del conjunto de balances de masa
y energia (C.2) se realiza de acuerdo a la siguiente serie de pasos:

1. Las ecuaciones de balance molar de las especies de ambas fases (C.1a),(C.1c) se obtie-
nen al dividir la ecuacion de conservacion de masa de cada componente (C.2a), (C.2¢)
por el peso molecular W, W¢ correspondiente y reescribir el balance en términos de
concentraciones aparentes de acuerdo a la ecuacion (C.3), la cual junto a la ecuacion
(C.4) relaciona las variables de densidad absoluta con las variables de concentracion
aparente en ambas fases.

aPr Y T
i C O KR ©3)
Nx N Y7r -1
A Pr z : T YT _ § i —
Cﬂ' = Wﬂ- ) Wﬂ' = 2 I/V:L XZ - <i:1 W;”) ™= Sag (C4>

2. Las ecuaciones de balance de calor en términos de la temperatura (C.1b), (C.1d) se
extraen de las ecuaciones de conservacion de energia (C.2b), (C.2d) al reescribir estas
dltimas en términos de la energia interna primero y de la entalpia especifica de cada
fase posteriormente para finalmente sustituir la definicién de entalpia en términos de
concentraciones o densidades parciales de las componentes quimicas de la fase y su
temperatura. A continuacion se detalla este procedimiento para ambas fases (7 = s, g)
mediante un conjunto de consideraciones:

a) La energia especifica total E, esta compuesta por la energfa interna Usx y por las
energias mecanicas cinética K, y potencial d,; del flujo de la fase 7. Sin embargo,
debido a que se desean determinar los perfiles de temperatura enténces se restan
las energias mecanicas de la ecuacién de balance de energia total y se escribe en
funcion de Uy la ecuacion correspondiente (C.2b) o (C.2d):

d (a,erWUW> R . . .
T = Pr,in9r,in (Uw,in + Pw,invﬂ,in) — Prqn (U7r + P7rV7r)
+QFV — WiV (C.5)

en la cual el término de trabajo W, se ha separado en dos tipos distintos: trabajo
de flujo Wy, y trabajo mecénico (shaft work) Wy, de acuerdo a la expresion:

Wﬂv = mev - Pw,inqminpw,invmm + pﬂQWPTFVTF

donde V, es el volumen especifico de la fase m o el reciproco de la densidad

Vi= p%r y Py la presion de la fase .
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Se emplea la relacion termodindmica que define la entapia espemﬁca o entalpia
por unidad de masa H, en términos de la energia interna Uy

H,=U, + P, Vy (C.6)
para obtener un balance en términos de la entalpia especifica:

do:VprH, . . : dov Py

di = pw,ianinHw,in — prQrHy + QZ)rV — WirV — dt V

(C.7)

Debido a que no se realiza ningan trabajo en el exterior del sistema y a que los
cambios de presion en el sistema son despreciables se obtiene una expresion final
para el balance de entalpia:

dazVp H . A
% = pﬂ,inQﬂ,inHﬂ,in — PreHr + QZ)FV (08)
Con el objetivo de obtener una ecuacién de balance para la temperatura de la
fase 7 a partir de la ecuacion (C.8), se sustituye en ella la definicién de entalpia
especifica para un sistema multicomponente dada por las ecuaciones:

+(Cr, Ty) ZH” V', i=1,2,...,n. (C.9)
HE(T,) = : O™ (T)dT dHT _ o (T) (C.10)
P To v ¢ dTx It .

donde ﬁf es la entalpia térmica o calor sensible especifico (por unidad de masa)
de la i-ésima especie de la fase 7 y CJ; es el calor especifico (en kJ/K - kg) de
la i-ésima especie de la fase m. La ecuacion resultante de la sustituciéon de dicha
definicién es:

AV arp Y7 HE P "HT L On
ZT = Zpﬂm%m sinHiin *Zpﬂ%ryi Hi + Qg
=1 i=1

Se desarrollan los productos de la derivada temporal para escribir la dindmica
de la entalpia en términos de la dindamica de las densidades de las especies y
sustituir las expresiones que la definen (C.2a), (C.2c) en la fase 7

N N N
Z PmianmY; mHZT Z pﬂQﬂi/;’WHZT + Z szngHZrV
; =1 =1

N N
+V Z 047r,07rY7r Z PrinGr,inY; i "in zT,Fm - Z Prq=Y{ H + QgV
=1 =1
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Agrupando términos semejantes, escribiendo la derivada temporal de la entalpia
HT en términos de la derivada de la temperatura (C.10) y sustituyendo el término
fuente de las especies G, la ecuaciéon de entalpia resultante define la dindmica
de la temperatura:

drly

VorprCo (Tr)— yr

pﬂ'm%rznz zzn zzn_Hﬂ)_‘_Qﬂ- (Cll>

donde C’;r es el calor especifico de la fase 7 y esta definido como:

(1) = 3 ORI (C.12)
=1

y QT es el término de generacion de calor de las ecuaciones (C.2h)-(C.2i), el cual
es reescrito en términos de las entalpias parciales sensibles de las especies a la
temperatura actual de la fase m:

Q™(C,T) =Q5(C,T) = | sT,WrH (Tx)| R;(C,T), m=s,g
j=1 Li=1
NRg
QY(C,T) =— > AH;R;(C,T) + Asghsg(T)[T: — T]
7j=1
AT, T S [zszjﬁfw: R,(C.T)
j=NRg+1 Li=
NRs
Q*(C,T) == Y AH;R(C,T) = Agghsy(T) [Ty — T]
7j=1

= Avhsw(T)[Ts — T

AH{(Ty) = 8T, [AH{ (To) + WFHT(Ty)
=1

d) Con el proposito de simplificar los términos de flujo (transporte) de la ecua-

cion de temperatura (C.11), se considera que el calor especifico de las especies
componentes es constante por lo que:

I:I‘TF(TW) = CA’;ri(Tﬂ - TO)

K3
Sustituyendo esta expresion en la ecuacion (C.11) se obtiene:

dT.

VawpwégT; = pﬂ,ianinC’;m(Tw,in - T7r) + QWV (013)
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donde C’;j esta definida en (C.12) y
N
i=1

e) Finalmente la ecuacion (C.13) se reescribe en términos de la concentraciones y
calor especifico molar mediante las relaciones:

T A1 T A
Cﬂ'Cp = aﬂpﬂcpa Cﬂ',in pin aTrPTr,inprm
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Apéndice D

Comportamiento no lineal espurio de
modelos discretizados.

Las diferencias entre los comportamientos de un modelo continuo (sistema de EDPs y/o
EDOs con valores a la frontera e iniciales) y el modelo discreto (modelo en EDOs y/o en
ecuaciones en diferencias con valores iniciales) proveniente del algoritmo numérico no son
s6lo cuantitativos sino también cualitativos debido a que los sistemas discretos no lineales
resultantes pueden exhibir comportamientos dindmicos més variados que sus contrapartes
continuas.

Estudios relativamente recientes: Yee et al. (1991), Yee y Sweby (1995) y Lafon y Yee
(1996a) muestran que los métodos de discretizacion de ecuaciones diferenciales ampliamente
usados pueden producir un modelo discreto que exhiba las siguientes caracteristicas:

= Posee los estados estacionarios originales del modelo continuo llamados correctos.

= Tiene estados estacionarios diferentes a los que presenta el modelo continuo llamados
espurios o falsos.

s Las regiones de atracciéon de los estados estacionarios estables del modelo continuo
son contraidas y/o segmentadas.

= Presenta ciclos limite espurios que no estan presentes en el modelo continuo.

» Los estados estacionarios del modelo continuo tienen diferente estabilidad y tipo (nodo,
foco, silla).

Cabe destacar que los métodos de discretizacion espacial y de discretizacion temporal
introducen por separado comportamientos dinamicos espurios al modelo discreto resultante.
Yee y Sweby (1995) y Lafon y Yee (1996a) muestran que los métodos de discretizacion
de diferencias finitas implicitos lineales (upwind para discretizacion espacial y métodos li-
neales de multiples pasos para la discretizacion temporal) son adecuados para evitar y/o
reducir el comportamiento espurio del modelo. Los métodos de discretizaciéon temporal sélo
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introducen puntos fijos de periodicidad mayor a uno debido a que son lineales en el pa-
rametro de discretizacion (paso o intervalo entre nodos). Ademas, preservan el namero de
estados estacionarios (puntos fijos de periodo uno) del modelo continuo, s6lo modificando
su estabilidad y tipo para ciertos valores del parametro de discretizaciéon. Asi mismo, dichos
métodos modifican en menor grado la forma y el tamano de las regiones de atraccion del
modelo continuo.

El efecto de la rigidez proveniente del término fuente de un modelo dindmico distribuido
(sistema convectivo-reactivo) en la desaparicion del estado estacionario espurio tras reducir
el intervalo de discretizacion es analizado en Lafon y Yee (1996a) y Lafon y Yee (1996b). Tres
métodos numéricos de la interpolacién del término fuente en combinacion con tres métodos
de discretizacion del término convectivo son analizados mediante diagramas de bifurcacion
con respecto al nimero de Damkohler. Se encuentra que la reduccion mas significativa del
comportamiento espurio empleando el método de interpolacién de upwind e conjunciéon con
el método de diferencias finitas upwind para el término convectivo.

El comportamiento espurio inducido por el algoritmo de discretizacion (incluso si se
utiliza un valor del intervalo de discretizaciéon por debajo del limite de estabilidad lineal
del método) se manifiesta de diferentes maneras en la solucion provista por la simulacion
numérica:

= Convergencia lenta a un estado estacionario correcto del modelo continuo.

= Convergencia a un estado estacionario correcto diferente al esperado dadas las condi-
ciones iniciales introducidas a la simulacién.

= Convergencia a un estado estacionario espurio.

= Convergencia a un ciclo limite espurio, produciendo comportamiento oscilatorio pe-
riddico.

= Divergencia o inestabilidad de la solucién.

Una caracteristica fundamental del comportamiento espurio introducido por la método

numeérico es que éste desaparece o se reduce si se utiliza un intervalo de discretizacién menor
a un valor critico o un ntmero de nodos mayor a un valor de bifurcaciéon.
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